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RESUMO

Este trabalho estudou o reator anaerobio horizontal de leito fixo (RAHLF)
para tratamento de 4guas residudrias, desenvolvido no Departamento de
Hidraulica e Saneamento da Escola de Engenharia de Sao Carlos — USP,
investigando alguns modelos mateméaticos com as condi¢cdes de operagdo de dois
RAHLFs em diferentes escalas: um em escala piloto tratando esgoto doméstico e
outro em escala de bancada tratando substrato sintético. Foram investigados os
modelos pseudo-homogéneos e heterogéneos, e estes por sua vez, considerando
ou ndo a dispersdo axial. Os modelos foram resolvidos numericamente utilizando
os métodos de Runge-Kutta de quarta ordem, colocagdo ortogonal e diferengas
finitas, comparando os valores obtidos pelos modelos com os valores
experimentais dos reatores. Na resolucdo do modelo pseudo-homogéneo com

dispersao utilizando os dados do reator em escala piloto foi ajustado o coeficiente

2 -1

de dispersdo axial com valor de 1,65.10° m?s”, o qual foi posteriormente
utilizado na solu¢do do modelo heterogéneo. Utilizando os dados do reator em
escala de bancada o ajuste forneceu um coeficiente de dispersdo igual a zero. A
varia¢do do parametro cinético ao longo do reator foi investigada, verificando que

esta variagdo nao ¢ responsavel pelo desvio entre os dados experimentais e os

previstos pelo modelo.

Palavras chave: RAHLF, modelagem matematica, dispersdo axial, métodos

numéricos.



ABSTRACT

This work studied the anaerobic horizontal reactor of fixed bed (RAHLF)
for treatment of waste waters, developed in the Department of Hydraulics and
Sanitation of the School of Engineering of Sdo Carlos — USP by investigating
some mathematical models with two different RAHLFs conditions in different
scales: the first in pilot scale by treating domestic and other in bench scale by
treating synthetic substratum. The pseudo-homogeneous and heterogeneous
models were investigated by considering or not the substratum dispersion in the
axial direction. The models were resolved numerically by fourth order Runge-
Kutta method, orthogonal collocation and finite differences. The values were
compared to reactor experimental values. In the pseudo-homogeneous resolution
model with dispersion by using the reactor data in pilot scale was adjusted the
axial dispersion coefficient to 1,65.10'3 mz.s'l, after that was used in the solution
of the heterogeneous model. The benches reactor values were used to obtain the
dispersion coefficient as Zero. The parameter kinetic variation in the reactor was
investigated by verifying that this variation is not responsible for the difference

between the experimental data and those previewed by the model.

Keywords: RAHLF, mathematical modelling, axial dispersion, numeric methods.



Introdugao 1

1 INTRODUGAO

Paises em desenvolvimento, como o Brasil, passam por varios problemas
sanitarios devido ao déficit de redes de captacdo e estagdes de tratamento de
aguas, esgotos e residuos industriais, danificando o meio ambiente e causando
sérios problemas de satide a populacao.

As redes de esgoto sanitario e as estacdes de tratamento tém o objetivo de
coletar de forma adequada estes rejeitos evitando o contato humano, tratando os
residuos e diminuindo a carga organica a niveis que possa ser liberada nos corpos
receptores, os quais se encarregardo de degradar o restante da carga organica. Os
sistemas de tratamento de aguas residuarias através de processos biologicos
podem ser aerdbios, utilizando microrganismos que necessitam de oxigénio
molecular; anaerobios, utilizando microrganismos que consomem o substrato na
auséncia de oxigénio molecular; ou hibridos, utilizando uma mistura dos dois
processos. Tém-se como exemplos de sistemas aerobios, o tratamento com lodos
ativados, e exemplos de anaerdbios, os tanques sépticos mais tradicionais, e
reatores ndo convencionais como 0s reatores anaerobios de manta de lodo, mais
conhecidos como reatores UASB (upflow anaerobic sludge blanket), atualmente
em grande desenvolvimento.

Os reatores anaerobios em geral t€ém como caracteristica a imobilizagdo da
biomassa anaerdbia em seu interior, possibilitando um tempo de retengao celular
muito superior em relacdo ao tempo de detengdo hidraulica, obtendo-se um lodo

mais estavel podendo ser disposto sem nenhum pré-tratamento. ZAIAT et al.
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(1994) propuseram uma nova configuracdo de reator anaerébio com geometria
tubular e fluxo horizontal contendo em seu interior biomassa imobilizada em
suporte estacionario de espuma de poliuretano e FORESTI ef al. (1995) obtiveram
bons resultados com este reator, tratando residuos de uma industria de reciclagem
de papel, operando com elevados tempos de retengdo celular em relagdo aos
baixos tempos de detengao hidraulica com partidas extremamente rapidas.

Estudos sobre cinética, transferéncia de massa, microbiologia e
hidrodinamica vem sendo realizados intensamente na Escola de Engenharia de
Sao Carlos — USP, seguindo critérios racionais na busca de modelos para projetos,
aumento de escala, analise, controle e operacdo do novo sistema.

Um item importante no estudo do RAHLF ¢ a sua modelagem matematica,
que consiste na descricdo matematica das caracteristicas dindmicas do sistema,
com o objetivo de possibilitar através dos modelos, projetos em escala real,
simulagdo do comportamento do sistema em diferentes condi¢cdes de operagdo,
controle e otimizacdo de futuras plantas que utilizarem desta tecnologia. Um
modelo matematico deste reator foi proposto por ZAIAT et al. (2000),
considerando o sistema sem dispersdo axial, cinética de primeira ordem e
desprezando as mudangas na composicdo do substrato e nas caracteristicas das
bioparticulas. Este modelo foi utilizado no projeto de um RAHLF em escala
piloto e a dependéncia do coeficiente de transferéncia de massa com a velocidade
superficial também foi verificado.

Problemas operacionais como a producao de polimeros extracelulares em
operacdes muito longas, citadas no trabalho de LIMA (2002) e variagdo da carga

organica no decorrer do dia, entre outros, ndo foram agregados ao modelo.
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Neste trabalho foram investigados quatro modelos usados na representacao
matematica de reatores tubulares com leito empacotado, aplicados ao RAHLF em
duas escalas; uma em escala de bancada tratando substrato sintético e outra em
escala piloto tratando esgoto doméstico.

Os modelos investigados foram os modelos pseudo-homogéneo e
heterogéneo com fluxo pistonado ideal e os modelos pseudo-homogéneo e
heterogéneo considerando a dispersao do reagente na direcdo axial do reator.

O modelo pseudo-homogéneo consiste apenas da equacao diferencial que
descreve a variacdo da concentracdo de substrato na fase liquida, isto ¢
considerando que o reator seja composto apenas de uma fase. A equagdo da taxa
de reagdo que ocorre na particula ¢ corrigida através do fator de efetividade e
assim utilizada na equacao diferencial do reator. Este fator tem origem do balango
de massa na particula.

O modelo heterogéneo ¢ obtido através do balango de massa no reator e na
particula que forma o recheio do reator e onde ocorre a reagdo. Este modelo ¢
constituido de equagdes que descrevem a variagdo da concentragdo ao longo do
comprimento do reator e no interior da particula.

Neste tipo de reator ocorre a transferéncia de massa da fase liquida para a
fase solida. Primeiramente a transferéncia se da do seio do fluido para a superficie
da particula, através de uma camada de liquido estagnado ao redor da particula, e
da superficie da particula para o seu interior.

No modelo pseudo-homogéneo estes fendomenos sdo corrigidos na taxa de

reagdo pelo fator de efetividade global.
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Estes modelos sdao constituidos de equacdes diferenciais ordindrias que
podem ser de primeira ou segunda ordem dependendo do escoamento considerado
na modelagem. No caso de se considerar o escoamento no reator como sendo
pistonado Ideal, a equacao que descreve a variagdo da concentragdo ao longo do
reator ¢ de primeira ordem. Se for considerado que o fluxo ndo ¢ pistonado ideal e
ocorre uma dispersao axial no escoamento a equagao ¢ de segunda ordem.

A equacado da particula ¢ uma equagao diferencial de segunda ordem que ¢
resolvida simultaneamente com a equacdo que descreve a variagdo ao longo do
reator na solucdo do problema, requerendo métodos numéricos para a resolugao.

Os modelos foram resolvidos utilizando as condigdes de operacdo dos
reatores anaerobios e os resultados de concentragao, ao longo do reator, obtidos
apos a resolugao foram comparados com os dados experimentais para investigar
qual modelo aproxima-se melhor dos fendmenos envolvidos no sistema estudado.

Sabe-se que o parametro cinético intrinseco de primeira ordem ¢ um
parametro que varia ao longo do reator devido estudo realizado por VIEIRA
(1997). Assim sendo, uma fun¢do que descreve a variacdo do pardmetro com o
comprimento do reator foi ajustada aos dados experimentais. Posteriormente esta
funcdo foi resolvida simultancamente com a equagdo do modelo pseudo-
homogéneo e fluxo pistonada para investigar se houve melhora nos resultados e a
influéncia desta variagdo no sistema.

Contudo, o modelo que representa melhor o comportamento do reator em
estudo, depende dos estudos realizados em laboratorio, para que este se obtenha a
maior confiabilidade e aplicabilidade do modelo na descri¢do dos fendmenos que

estdo ocorrendo na realidade.
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2 OBJETIVOS

OBJETIVOS GERAIS

Este trabalho teve como foco estudar a degradagdo de matéria organica no
Reator Anaerobio Horizontal de Leito Fixo (RAHLF), desenvolvido no
Departamento de Hidraulica e Saneamento da Escola de Engenharia de Sao Carlos
— USP, aplicando diferentes modelos matematicos utilizando dados deste sistema

em duas diferentes escalas; uma em escala de bancada e outra em escala piloto.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

Avaliar os modelos matematicos heterogéneo e pseudo-homogéneo de um
reator tubular de leito empacotado considerando ou nao a dispersao axial
utilizando as condi¢des de operacdo de dois RAHLFs em escalas diferentes,
observando os desvios entre os dados de concentragdo experimental em termos de
demanda quimica de oxigénio (DQO) e os previstos pelos modelos.

Ajustar o parametro de dispersdo axial (D,) para o modelo pseudo-
homogéneo utilizando as condigdes operacionais do RAHLF em escala piloto
tratando esgoto doméstico e em escala de bancada tratando substrato sintético a
base de glicose.

Verificar a influéncia da variagdo do parametro cinético no perfil de

concentracdo de matéria organica no reator.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Principios da modelagem matematica.

Um modelo ¢ qualquer objeto, concreto ou abstrato, utilizado para explicar
algum tipo de fendmeno. Em engenharia, um certo conjunto de dados e idéias
abstratas seja utilizado para explicar um fenomeno de interesse e relacionar as
varias variaveis do problema. Quando um modelo de Engenharia atinge o seu
apice, ele torna possivel estabelecer relagdes quantitativas precisas entre as
variaveis do problema, ele se torna um modelo matemadtico (PINTO & LAGE,
2001).

PINTO & LAGE (2001), classificam os modelos matematicos geralmente
como teodricos ou empiricos. Modelos teodricos sdo aqueles desenvolvidos a partir
de pressupostos tedricos que tentam descrever de forma mais fundamentada os
varios aspectos envolvidos no problema. Ja os modelos empiricos sdo aqueles que
ndo sdo baseados em quaisquer pressupostos teoricos, mas apenas sdo utilizados
para descrever um certo conjunto de pontos experimentais conhecidos.

Uma outra classificagdo descrita pelos mesmos autores ¢ a que define os
modelos como dindmicos ou estacionarios. Os modelos dinamicos consideram as
variagdes temporais das variaveis envolvidas, costumam ser mais complexos, mas
podem ser utilizados numa gama bem mais ampla de problemas de interesse e sdao
fundamentais para descrever operagdes descontinuas ou em batelada. Os modelos

estacionarios admitem que as varidveis nao se modificam com o passar do tempo
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sendo modelos mais simples e adequados para projetos de unidades devem operar
continuamente.

Também ha uma outra classificacdo que definem modelos a parametros
concentrados ou distribuidos. Modelos a parametros concentrados sdo aqueles nos
quais admite-se que as propriedades sdao uniformes no espaco; ou seja, que as
propriedades (concentracdes, temperaturas, etc.) ndo variam com as coordenadas
de posi¢do. O tanque de mistura perfeita ¢ um exemplo classico, onde se admite
que as propriedades sdo as mesmas em qualquer posi¢cao do tanque. Os modelos a
parametros distribuidos sdo aqueles nos quais admite-se que as propriedades
variam com as coordenadas espaciais € tem-se como exemplo cldssico o reator
tubular, no qual as propriedades variam continuamente, & medida movimenta-se
da entrada para a saida do reator.

A escolha de se utilizar uma representagao matematica em relagdo a outra
depende das caracteristicas e particularidades dos sistemas, como por exemplo,
equacdes diferenciais de primeira ordem sdo apenas vantajosas em problemas de
controle 6timo. E por outro lado a analise de resposta transitoria ou andlise de
resposta de freqiiéncia de sistemas entrada simples - saida simples, a
representacdo através da fungdo de transferéncia poderd ser a mais conveniente
(OGATA, 1970).

LUYBEN (1989) alerta sobre a consisténcia matematica do modelo. Uma
vez escritas todas as equagdes matematicas do modelo, deve-se ter certeza que o
numero de varidveis do sistema seja igual ao nimero de equacdes. Assim sendo,

os graus de liberdade do sistema devem ser iguais a zero para obtencdo da
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solucdo. Caso contrario o sistema estara super - dimensionado ou sub -
dimensionado e algo estara errado na formulagdo do problema.

Os processos podem ser representados por sistemas de equagdes lineares
ou nao lineares. Nos sistemas de equacdes lineares todas as equacdes do modelo
sdo lineares.

Segundo OGATA (1970) uma equacdo diferencial ¢ linear se os
coeficientes sdo constantes ou apenas fungdes da variavel independente. A
propriedade mais importante de sistemas lineares e a aplicacdo do principio da
superposi¢do. Este principio estabelece que a resposta produzida pela aplicagao
simultdnea de duas forgas de excitagdo diferentes ¢ igual a soma das duas
respostas individuais.

Sistemas ndo lineares sdo os sistemas representados por equacdes nao
lineares, tendo como principal caracteristica a ndo aplicabilidade do principio da
superposi¢ao.

Na maioria dos casos os sistemas sdo ndo lineares, € até mesmos 0s
sistemas lineares conservam sua caracteristica apenas em faixas limitadas de
operacao.

A lineariza¢do de sistemas nao lineares em determinadas faixas muitas
vezes faz-se necessaria para facilitar os calculos na resolugdo de um determinado
problema.

RICE & DO (1995) fornecem os estagios para a constru¢do de um modelo
matematico.

1 - Faga um esboco do sistema a ser modelado e defina as varias

quantidades geométricas, quimicas e fisicas.
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2 - Cuidadosamente selecione as variaveis dependentes importantes.

3 - Selecione as possiveis variaveis independentes (ex: z, ¢), € as mudangas
em que devem necessariamente afetar as variaveis dependentes.

4 - Listar os parametros (constantes fisicas, dimensdes fisicas e formas)
que sao esperados serem importantes; também notar a possibilidade de parametros
nao constantes (ex: variacao da viscosidade com a temperatura).

5 - Fazer um esbo¢co do comportamento esperado da(s) varidvel(is)
independente(s).

6 - Estabelecer um volume de controle para o elemento diferencial ou
finito (ex.: CSTR) sistema a ser modelado; esbocar o elemento e indicar todos
caminhos dos fluxos de entrada e saida.

7 - Escrever a lei de conversao para o elemento de volume: Expressar os
termos de fluxo e taxa de reagdo usando simbolos gerais, que sdao tidos como
quantidades positivas. Caso o termo for de consumo modifica-lo para negativo.

8 — Depois, rearranjar para o proprio formato diferencial, invocando o
calculo fundamental para produzir uma equagao diferencial.

9 - Introduzir termos especificos de fluxo e taxa.

10 - Escreva todas possibilidades para valores de contorno das varidveis
dependentes; a escolha entre eles deve ser feita em conjunto com o método de
solucdo selecionado.

11 - Procure outros métodos de solugdo, e considere possiveis
aproximacgdes para: (i) a equagdo definida, (ii) as condigdes de contorno, e (iii)

uma aceitavel solu¢do final.
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Um exemplo de modelagem ¢ apresentado por CARRARA et al. (2003)
em um reator recheado com enzima imobilizada. Foi modelado o reator
considerando estado estacionario, com e sem dispersdo axial. O modelo com
dispersdo foi resolvido pelo método da colocagdo ortogonal, enquanto o modelo
com escoamento pistonado ideal foi resolvido analiticamente integrando a

equagao diferencial.

3.2 Métodos numéricos

Quando um problema ¢ completamente posto em termos quantitativos, um
apropriado método matematico para solugdo ¢ procurado, o qual relaciona as
variaveis dependentes com uma ou mais varidveis independentes. O resultado
final deve ser uma formula matematica elementar ou uma solu¢cdo numérica
retratada como uma ordem de nimeros (RICE & DO, 1995).

Viarios sao os métodos numéricos que podem ser utilizados na busca da
solugdo do problema, tendo como exemplos os métodos da série de Runge-Kutta,
proprios para resolucdo de problemas de valor inicial, método da colocagao
ortogonal e diferengas finitas muito utilizados em problemas com duas condi¢des
de contorno e métodos para resolucdo de sistemas de equagdes algébricas, tais
como o método de inversdo de matrizes para resolugdo de sistemas lineares.

Problemas de valores iniciais sdo do tipo,
dy
—=/) (3.1
dx

¥(x0) =¥, (3.2)
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As condigdes de contorno sdo pré-descritas quando x € igual a zero, que ¢
necessario se o problema for de valor inicial. Se as condi¢des devem ser aplicadas
a duas ou mais variaveis independentes x o problema ¢ do tipo valor no contorno.

Denominam-se os métodos como explicitos ou implicitos dependendo se a
funcdo f ¢ avaliada em condigdes conhecidas y(x;), ou em condigdes
desconhecidas y(x;:+1), respectivamente. Métodos explicitos de integragdo, tais

como o método de Euler, avaliam a fun¢do f com informacdes conhecidas.

dy|

g =f(v) »=xx) (3.3)

i

Por outro lado os métodos implicitos de integragdo avaliam a func¢do f na
solucdo desconhecida y,+;. Tem-se como exemplo o método da regra do trapézio.

dy

dx

=10+ 1) (3.4)

i

A seguir sdo descritos os métodos da inversdo de matrizes, Runge-Kutta,

colocacdo ortogonal e diferencas finitas.

3.2.1 Método de inversao de matrizes.

A inversa de uma matriz quadrada 4 é a matriz 4/ tal que 44 =1 =4"A.
Onde / ¢ a matriz identidade, isto é, uma matriz com elementos, da diagonal
principal, iguais a um, e com todos os outros elementos nulos. Apenas as matrizes
quadradas, ditas ndo singulares, isto €, cujo determinante ¢ diferente de zero,
admitem inversa. A inversdo matricial pode ser usada para resolver o sistema

linear dado pela equacao (3.5).
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Ax=b (3.5)
A4 ¢é a matriz de coeficientes, com elementos a; na linha i e coluna j, x € o
vetor de incognitas e b € o vetor dos termos ndo-homogéneos.
Multiplicando a equacao pela matriz inversa de A tem-se
A'Ax=A4"p = I=x=A4"b (3.6)
Desta forma, a matriz solugdo x ¢ obtida fazendo o produto vetorial da
matriz inversa de 4 pelo vetor b.
Sistemas lineares podem ter quatro tipos de solugdo:
(1) Uma unica solugdo nao trivial;
(i)  Nenhuma solucdo;
(ii1))  Um nimero infinito de solug¢des;
(iv)  Solugdo trivial x = (0).
Os sistemas de uma Unica solu¢do sdo os mais usuais nas solucdes das

equagdes matematicas de um dado modelo fisico.

3.2.2 Métodos de Runge-Kutta.

A idéia deste método ¢ definir que a variacdo da varidvel dependente no
passo em questdo ¢ dada por uma média ponderada de variacdes desta variavel
calculadas com avaliagdes diferentes da funcdo derivada (PINTO & LAGE,

2001).
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Os métodos de Runge-Kutta sao amplamente usados. O esquema explicito
descrito por FINLAYSON (1980) envolve avaliagdes da derivada em pontos entre

x; € x;+1. A forma geral ¢ dada por

yi+1 :yi +ankn (37)
n=l1
com
n—1
k, = hf[x,. +c,hy, + Y a,k j] (3.8)
J=1
¢, =0 (3.9)

e expandindo f'e y em uma série de Taylor

2

Vin =y,»+y£h+%y§'+... (3.10)

yi =1 (3.11)

v, =[Zl+@y'j ~(f.+1,) (3.12)
x oy ),

Substituindo as equacgdes (3.11) e (3.12) em (3.10) tem-se

Via = Vi 0.1 +§(fx+ﬁ”y)i ... (3.13)
Repete-se este procedimento para avaliagdo dos valores de k.
k, =hf(x,,v,)=hf, (3.14)
ky = hf (x, + by, +ayk,) = hf + B ey (1), +an(f,) £ ]+ (B.15)
Substituindo as equagdes (3.14) e (3.15) na equacao (3.7) tem-se
Vi =2, A whf, A whf, v wh ey fL v ay ) 4 (3.16)

Comparando as equacdes (3.15) e (3.16), sao idénticas se as condigdes seguintes

forem satisfeitas:
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w+w, ++w, =1
w,a, +..=0,5 (3.17)
w,c, +...=0,5

Para n igual a 2 tem-se

w +w, =1
w,c, =0,5 (3.18)

C, =4y,

Especificando ¢, entdo encontram-se az;, w; € w;. Com ¢, = 0,5 tem-se o método

de Runge-Kutta de segunda ordem.

Vi =yi+hf(xi+%h’yi+%hf;j (3.19)

1

Um dos métodos mais usados para integracdo de equagdes diferenciais

ordinarias ¢ o método de Runge-Kutta de quarta ordem que ¢ fornecido a seguir

por KWONG (1995).

Vi =V, +%(K1 +2K, + 2K, +K4)

K, :hf(xi’yi)
K, =hf xi+ﬁ,yi+5 (3.20)
2 2
h K
K,=h +—,y, +—=
3 f(xz 2 yl zj
K4:hf(xl.+h,y +K3)
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3.2.3 Método das diferencgas finitas.

O método das diferencas finitas pode ser utilizado para resolver problemas
de valor de contorno ou de valor inicial, envolvendo equagdes diferenciais
ordindrias ou parciais.

O objetivo do método das diferengas finitas ¢ transformar um problema
composto por equacdes diferenciais em um problema formado por equagdes
algébricas. O primeiro passo nesta dire¢ao ¢ a chamada discretizacdo do dominio
da variavel independente. A discretizagdo consiste em dividir o dominio de
calculo em um certo nimero de subdominios.

O segundo passo ¢ gerar aproximagoes para as derivadas das variaveis
dependentes que aparecem nas equagdes diferenciais, nos pontos discretos, x;, €
obter assim y;” € ;.

E por ultimo aplicam-se as equacdes diferenciais aos pontos x; as
aproximacgoes obtidas y;” e y;”’, gerando um sistema de equagdes algébricas que
depende dos valores desconhecidos y;, sendo que esta dependéncia varia conforme
o tipo de problema (problema de contorno ou condigao inicial).

O sistema de equagdes algébricas, gerado pode ser resolvido aplicando
métodos de resolucdo de sistemas algébricos como o método de inversdo de
matrizes.

Uma maneira simples de se obter estas aproximagdes ¢ através do uso de
uma expansao em série de Taylor em torno de um dado ponto descrito a seguir por

PINTO & LAGE (2001).
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Sendo x; o ponto base, poderemos escrever o valor de y(x;+1) = yi+1, pela seguinte

série infinita.

, o ) e -x)
Yin :yi"'yi(xm_xi)"'yi%""yi %"' (3.21)

Enquanto que o valor y(xi1) = yi1

' " (xi X )2 (xi X )3
e R M et R G2

onde h=x, —x,

Através da equacdo (3.21) pode-se fazer a aproximacao de y;” dada por

y; _ yi+1h_ Ji +O(h) (3.23)

que ¢ chamada de aproximagao por diferenga para frente.
E utilizando a equagdo (3.22) obteremos uma outra forma de aproximagao

dada por

y = % +0(h) (3.24)

conhecida como aproximagao por diferenga para tras.
As equacdes (3.21) e (3.22) podem ser utilizadas para obter uma
aproximacao para y;”’ se as mesmas forem combinadas de modo a eliminar o

termo y;’ , obtendo se a seguinte aproximagao

v _ Vi =20ty
yi =T L+ o(r?) (3.25)

que ¢ chamada aproximacao por diferencas centrais da derivada segunda de y.
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3.2.4 Método da colocacao ortogonal.

Antes de apresentar o método da colocagdo ortogonal ¢ necessario definir
o conceito de polindmios ortogonais.
KWONG (1995) apresenta o conceito de polindmios ortogonais.

Seja um polindmio Py(x) de grau N.
N .
Py(x)=a, +ax+a,x* +..+a,x" :Zaixl (3.26)
i=l1
A seqiiéncia de polindmios que satisfazem

b
jw > (x)Py (x)dx =0 k=0,1,.,N -1 (3.27)

forma uma familia de polindmios ortogonais no intervalo [@,b] com relagao a uma
funcao ponderada w(x) > 0. Portanto os coeficientes a; sao definidos de modo que
P; seja ortogonal a Py; P, ortogonal tanto a P; como a Py, isto €, que Py seja
ortogonal a cada P, onde k=0, 1, ..., N-1.

Desta maneira o sistema de polindmios fica completamente estabelecido, a
menos de uma constante em cada polindmio, pela definicdo de ortogonalidade
(equagdo 2.2) e o intervalo de integracao.

Uma das caracteristicas mais importantes dos polindmios ortogonais ¢ o

fato de que qualquer polindmio de grau N com coeficientes reais

=

y=>Y ax' (3.28)

pode ser representado por uma combinacdo linear de familia de polindmios

ortogonais conforme a seguir



Revisdo Bibliografica 18

y=3b2() (3.29)

i=1
onde P;(x) ¢ o polindmio de grau i da familia.
A seguir KWONG (1995) fornece algumas familias de polindmios

ortogonais usuais.

a)  Polindmio de Jacobi— P“*)(x)

Sao definidos pela propriedade de ortogonalidade dada por

1

[(=x)"x” P ()P (x)dx k=0]1,.,N—-1 (3.30)
0

Com o > -1 e > -1 sdo chamados de polindmios de Jacobi deslocado
representados por Pjs""ﬂ)(x). O termo de polinomios de Jacobi ¢ comumente

reservado para polindmios que sdo ortogonais no intervalo [-1, 1] com relagdo a
fungdo ponderada w(x) = (/-x)* (x)’. Para cada escolha dos parametros (« e f) da
funcdo ponderadora corresponde a uma familia de polindmios ortogonais. Desta
forma, a localiza¢do das raizes desses polindmios depende muito dos valores
desses parametros.

RICE & DO (1990) apresentam a formula de Rodrigues onde se pode obter

explicitamente os polindmios de Jacobi.

Cveppeny. CDTB+) dY [ ea wg
(1= x) x# Pl (x) = D) (1= )Y xes] (3.31)

onde I'(z) ¢ a fungdo gama.
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b) Polinomios de Legendre Ly(x)
Os polindmios de Legendre sdo ortogonais no intervalo [-1,1] com relagdo a

fun¢do ponderadora w(x) = 1, isto é

1
[ 2, ()L (x)dx = 0 k=0]1,.,N—1 (3.32)
-1

c) Polinomios de Laguerre Iy(x)
Os polindmios de Laguerre sdo ortogonais no intervalo [0,0] com relagdo a

fungdo ponderadora w(x) = e™, isto é

0

[t (x)y (x)dx =0 k=01,.,N-1 (3.33)

0

d) Polinomios de Chebyshev, Tn(x)

Os polindomios de Chebyshev sdo ortogonais no intervalo [-1,1] com relagdo a

fungdo ponderadora w(x)= =, isto €
I-x
[ 1
| T, (x)7, (x)dx = 0 k=0,,.,N-1 (3.34)
-1 1 — X2
e) Polinomios de Hermite Hy(x)

Os polindomios de Hermite sdo ortogonais no intervalo [-o0,00] com relagdo a

fungdo ponderadora w(x) = exp(-x’), isto &

[e H, (H, (x)dx=0 k=0,,.,N-1 (3.35)
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No método da colocagdo ortogonal, desenvolvido por VILLADSEN &
STEWART (1967), para problemas de condicdo de contorno, a solugdo
aproximada ¢ especificada como uma série de polindmios ortogonais que
satisfazem as condi¢des de contorno, sendo os pontos de colocagdo como as raizes
de um desses polindmios (KWONG, 1995).

Pode-se desenvolver uma solu¢ao aproximada em termos do valor da solucao

nos pontos de colocagdo e ndao em termos dos coeficientes a;
N
y(x):Zaiyi(x) (3.36)
i=1

onde y; sdo funcdes conhecidas da posicdo. Usualmente, a solucdo ¢ expressa
fornecendo-se os valores dos coeficientes a;. Tendo-se um conjunto de N pontos

de colocagdo pode-se avaliar a equagao 3.36
N
y(xj):Zaiyl.(xj) j=12,.,N (3.37)
i=1

ou na forma matricial

_ (3.38)

_)7(xzv) yl(xN) b (x/v) YN (xzv)

_)7(xj )] =[y,-(xj )][al.] (3.39)

Conhecidos os coeficientes a;, pode-se calcular )7()‘.;)' Agora se

conhecidos )7(x j), paraj =1, 2, ..., N, pode-se também calcular os coeficientes a;

fazendo a inversdo matricial
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[a]=[5(x)] [5(x)] (3.40)

A inversa existira se as fungdes sdo linearmente independentes ¢ os x
distintos, isto € det[yi(x;)] # 0. Os polindmios ortogonais satisfazem essas
condicoes.

Para resolver a equagdo diferencial, procede-se a derivacdo da equagdo

(3.36) e avaliam-se os resultados nos pontos de colocacao.

j'(x):Zaiy; (x) (3.41)

N
)7“ (x) = Zaiy: (x) (3.42)
i=1
ou na forma matricial

7 (%)= (x))]la] (3.43)
7 ()= () Jla] (3.44)

Desde que os coeficientes a; podem ser expressos em termos dos valores
da solu¢do nos pontos de colocacdo, as derivadas também podem. Substituindo a

equacdo (3.40) nas equagdes (3.43) e (3.44), resulta:

(7 (x)) =L (el =[ (o) ][ ()] [3())] (3.45)

ou
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Pode-se escrever as equagoes (3.47) e (3.48) nas seguintes formas

)N"(xj)zizjzv;Aﬁj’(xj)

(3.49)

(3.50)

Observa-se que as matrizes A e B sdo conhecidas uma vez estabelecida as

funcdes de aproximacdo e os pontos de colocagdo. Assim as derivadas em

qualquer ponto de colocagdo sdo expressas em termos dos valores das fungdes nos

pontos de colocacdo, reduzindo o problema em um conjunto de equagdes

matriciais.

onde

dy 1~ -
= -CQ'7=A7
dx
d’y 1~ -

=D =B
dx? Q Y
jS _x/_1

. i-2

Cﬁ :(l—l)xj

D, =(-1)i-2}x"

(3.51)

(3.52)

(3.53)

(3.54)

(3.55)

As matrizes A e B sdo conhecidas como matrizes de colocacdo da primeira

e da segunda derivada respectivamente e sdo geradas pelas equagdes (3.53), (3.54)

e (3.55) e das suas defini¢des (3.51) e (3.52), desde que conhecidos os pontos de

colocagao.

A localizagao dos pontos de colocacao ¢ determinada pela escolha de e S

nos polindmios de Jacobi.
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Em sistemas simétricos, muito comuns em problemas da engenharia
quimica como, por exemplo, a difusdo de massa em “pellets” cataliticos a relacao

de ortogonalidade de Jacobi ¢ dada como:
[0 B (2, (6 i k=0l N-1 (3.56)
0

O problema fisico freqiientemente dita a forma da integral, isto &, a e
2+1. Definindo a = 24+1, valores de a sdao 1, 2 e 3 para geometrias plana,

cilindrica e esférica, e a forma matricial para o método ficara

Q:cq‘ F=AJ (3.57)
dx
V5 =DQ"' 7=Bj (3.58)
onde
N 1 d( .. dy
VP =——| x == 3.59
yx/ xa—l dx (x dexj ( )
€
Q,=x" (3.60)
C, =(i-2)x)" (3.61)
D, =(2i-2)(2i-3)+a-1}>"* (3.62)

Em RICE & DO (1990), FINLAYSON (1980), VILLADESEN &
STEWART (1967) e KWONG (1995) sdo encontradas varias aplicagcdes e mais

detalhes do método da colocagdo ortogonal.
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3.3 Conceitos de digestao anaerébia.

A digestao anaerdbia de compostos organicos € um processo biologico
natural que ocorre na auséncia de oxigénio molecular.

Segundo FORESTI et al. (1999), os microrganismos envolvidos na
digestdo anaerobia sdo muito especializados e cada grupo atua em reagdes
especificas que ocorrem em seqiiéncia transformando moléculas organicas
maiores em metano. Este por sua vez apresenta baixa solubilidade em 4gua, sendo
o processo de digestdo anaerdbia muito eficaz na remogao da matéria organica
presente no liquido. Assim sendo, este processo ¢ muito utilizado em sistemas de
tratamento de dguas residuarias.

Virias configuragdes de sistemas de tratamento de aguas residudrias por
digestdo anaerobia foram propostas, como por exemplo: Fossas Sépticas; Lagoas
Anaerdbias; Reatores Anaerobios de Mata de Lodo (UASB); Reatores Anaerdbios
de Leito Expandido e/ou Fluidizado; Filtros Anaerdbios, sendo as trés tultimas
configuracdes mais modernas conhecidos como reatores de altas taxas, gragas a
caracteristica comum de possuirem biomassa imobilizada, o que proporciona um
maior tempo de retencdo celular em relagdo ao baixo tempo de detengdo
hidréulica.

As vantagens e desvantagens dos processos anaerobios sdo apontadas a

seguir por SPEECE (1996).
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a) Vantagens

» Menor produgdo de biomassa em relagdo aos processos aerobios.
Baixo consumo de energia, redundando custos operacionais menores;
Baixa demanda de area;

Produc¢do de metano, o qual € um gas combustivel;

vV V VYV V¥V

Possibilidade de preservacdo da biomassa, sem alimentacdo do reator por

Varios meses;

A\

Tolerancia a elevadas cargas organicas;
» Aplicabilidade em pequenas e grandes escalas;

> Baixo consumo de nutrientes.

b) Desvantagens

» Os microrganismos anaerdbios sdo susceptiveis a inibicdo por diversos
compostos;

» A partida do sistema pode ser lenta na auséncia de biomassa adaptada;

» Alguma forma de pos - tratamento € usualmente necessaria para atendimento
dos padrdes ambientais;

» A bioquimica e a microbiologia da digestdo anaerdbia sdo complexas, ¢ ainda
precisam ser mais estudadas;

» Possibilidade de geracdo de odores desagradaveis;

» Remocao insatisfatoria de nitrogénio, fosforo e patogénicos.
Os processos de tratamentos de dguas residuarias geralmente sdo compostos

por sistemas anaerobios aliados a outros sistemas de tratamento.
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A Figura 3.1 adaptada de FORESTI et al. (1999), apresenta a seqiiéncia de
reagdes bioquimicas que ocorrem nos processos de digestao anaerobia, dividas em

quatro etapas principais posteriormente descritas.

MATERIAL ORGANICO EM SUSPENSED,
FROTENAZ, CARBOIDRATOS, LIPIDEQS

Hidrdlize
v /

AMINDACIDOS, ACUCARES ACIDOS GRAYOS

- A
Acidogenese

¥

PIRUVATOl [OUTROS| PROPIONATO| | ACIDOS
CRAXOS

Acetnginese

ACETATO ‘ HIDROGENED
Metanoginese
Acetotrofica Hidrogenotrofica

METANO

Figura 3.1: Seqiiéncia de processos na digestdo anaerobia de macro moléculas

complexas.(adaptada de FORESTI et al. 1999)

1 - HIDROLISE: O material organico particulado é convertido em compostos
dissolvidos de menor peso molecular. As proteinas sdo degradadas por meio de
poli - peptideos para formar aminoacidos. Os carboidratos se transformam em

acucares soluveis e os lipideos em acidos graxos.
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2 - ACIDOGENESE: Os compostos dissolvidos gerados na hidrélise sdo
absorvidos nas c¢lulas das bactérias fermentativas e apos a acidogénese sao
excretadas como substancias organicas simples como acidos graxos volateis de
cadeia curta, alcoois, acido lactico e compostos minerais como CO,, H,, NHj3,
H,S, etc.

3 - ACETOGENESE: Nesta etapa ocorre a transformagéo dos produtos oriundos
da acidogénese em compostos (acetato, hidrogénio e dioxido de carbono) que
serdo utilizados como substrato para produ¢do de metano.

4 - METANOGENESE: O metano sera produzido pelas bactérias acetotréficas, a
partir da reducao de acido acético, ou pelas bactérias hidrogenotroficas, a partir da
reducao de didxido de carbono.

A influéncia de fatores ambientais como pH, temperatura, alcalinidade e
presenca de nutrientes podem causar grandes mudangas no desempenho do
sistema de digestdo anaerobia, sendo de extrema importdncia o controle e
monitoramento obtendo assim operagdes mais otimizadas e possibilitando a
identificagdo da causa de um possivel problema que venha ocorrer.

Outros fatores como transferéncia de massa, capacidade de assimilagdo de
cargas toxicas, sobrecargas hidraulicas e atividade metanogénica também exercem
influéncia nos processos de digestao anaerdbia.

Portanto, o avang¢o das pesquisas dos fendmenos caracteristicos de
sistemas de digestdo anaerdbia vem permitindo o aprimoramento e
desenvolvimento de novas unidades de tratamento de &guas residuarias,
otimizagdo nas operagdes, diminuicdo de custos e areas de instalagio na

implantacao das estagdes de tratamento de esgotos.
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3.4 Cinética bioquimica.

A cinética bioquimica estuda as velocidades de transformagdes que
ocorrem em culturas de microrganismos, como: velocidade de utilizacdo de
substrato, velocidade de crescimento de biomassa ¢ velocidade de formagao de
produtos.

De acordo com FORESTI et al. (1999) muitos sdo fatores que podem
influenciar a cinética de populagdes microbianas, os quais sdo citados a seguir:
composi¢ao, pH, reologia e temperatura do meio ou pelas caracteristicas
multicomponentes, controles internos, adaptabilidade e heterogeneidade das
populagdes celulares. Além disso, cita-se, as interacdes entre a massa celular e o
meio como transferéncia de nutrientes, produtos e calor, como fatores importantes
que também podem influenciar a cinética. Entretanto ndo ¢ pratico ou possivel
tentar formular em modelo cinético que inclua os aspectos e detalhes envolvidos
na relacdo meio/biomassa, devendo-se fazer simplificagdes a fim de tornar o
modelo aplicavel.

Segundo BAILEY & OLLIS (1986) modelos cinéticos que consideram a
natureza multicomponente (crescimento balanceado) da célula e a
heterogeneidade da populagdo s3o chamados de estruturados e segregados,
enquanto que modelos cinéticos que ignoram a natureza multicomponente das
células e sua heterogeneidade populacional, considerando uma ‘célula média’ sdo
denominados de nao estruturados e ndo segregados.

Na Figura 3.2 METCALF & EDDY (1979) descrevem a forma geral de

como as bactérias crescem em um cultivo descontinuo.
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Logaritmo do Mimere de Células

Tempo

Figura 3.2: Variacdo do numero de microrganismos em um cultivo descontinuo

de células em fun¢ao do tempo.(METCALF & EDDY, 1979)

a) Fase de Lag: Traz a adi¢do de um indculo a um meio de cultura, a fase de
retardo representa o tempo requerido para que os organismos se aclimatem a suas
novas condi¢des ambientais.

b) Fase de Crescimento Logaritmico: Durante este periodo a célula se divide a
uma velocidade determinada pelo seu tempo de geragdo e por sua capacidade de
processar substrato (taxa constante de crescimento percentual).

c) Fase Estacionaria: Nesta fase a populacdo permanece estaciondria. As razdes
que apontam para este fendmeno sdo: i) que os nutrientes para o crescimento das
células tenham se esgotado e ii) que a taxa de crescimento de novas células seja
igual a taxa de mortalidade das células velhas.

d) Fase de Decaimento Enddgeno: Durante esta fase, a taxa de morte dos
microrganismos excede a producdo de novas células. A taxa de morte geralmente

¢ funcdo da populagdo microbiana vidvel e das caracteristicas ambientais. Em
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alguns casos, a fase de morte logaritmica ¢ o inverso da fase de crescimento
logaritmico.

FORESTI et al. (1999) destacam o trabalho de MONOD que pesquisou a
fermentagcdo alcodlica de agucares em sistemas alimentados continuamente,
propondo um modelo que pode ser resumido em trés equagdes basicas:

1) A velocidade de crescimento de microrganismos ¢ proporcional a velocidade

de utilizacao do substrato:

aX ds
) Y o (3.63)

Na qual X é a concentragdo de microrganismos, S ¢ a concentragdo de
substrato, ¢ € o tempo, Y, € o fator de crescimento ou produgdo de bactérias por
unidade de massa de substrato, ¢ ¢ o indice que representa o crescimento de
bactérias e u representa a utilizacao do substrato.

2) A velocidade de crescimento de microrganismos € proporcional a concentragao

dos mesmos e depende da concentragdo de substrato:

dX 1 SX
) xpy =t 3.64
(dt j 7K, +s (64

Em que u ¢ a velocidade especifica de crescimento, x4, ¢ a velocidade

especifica maxima de crescimento celular (constante) e K, ¢ a constante de
saturacdo do substrato e tem o valor da concentracao de substrato na qual p atinge

metade do seu valor maximo.
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g 2

Es 2

Figura 3.3: Representagdo Grafica do modelo cinético de Monod.

3) Devido & atividade anabolica, ha também o decaimento devido & morte de
células vivas. Pode-se formular a velocidade de decaimento como sendo cinética

de primeira ordem.

dX
- =—XK .
( dr j ‘ .62

Em que K, ¢ a constante cinética de decaimento ou de morte celular.
Como os processos de crescimento e decaimento de microrganismos
acontecem paralelamente, podemos representar a variagdo da concentracdo de

células da seguinte forma:

()] %)
d ) \de ), \dt), (3.66)

Alguns trabalhos foram realizados por ZAIAT et al. (1996) e VIEIRA et

al. (1997) para a estimativa dos pardmetros cinéticos intrinsecos de utilizagdo de
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substrato por biomassa anaerdbica imobilizada. Estes parametros foram
posteriormente utilizados no desenvolvimento do modelo do reator anaerdbio
horizontal de leito fixo (RAHLF).

Em algumas ocasides pode ocorrer a inibicdo do crescimento de
microrganismos por compostos sintéticos. Nestes casos a taxa especifica de
crescimento microbiano alcangard um maximo e depois declina com o aumento da
concentracdo de substrato. Portanto, a equacdo de Monod ndo ¢ adequada para
representar este comportamento, visto que ela ndo prevé esta inibicdo de
crescimento pelo substrato.

GRADY et al. (1999) apresentam uma equagao conhecida como equagdo
de Andrews, sendo esta uma modificacao na equagao de Monod para representar a
variagdo da taxa especifica de crescimento microbiano em condigdes onde algum

substrato de carater inibitorio esta presente no meio de cultura.

2 (3.67)

K +S +
K

Nesta equacdo o parametro K; conhecido como coeficiente de inibicdo ¢
acrescentado a equacao de Monod.

As constantes 4, ¢ K sdo as mesmas utilizadas na equagdo Monod e nesta
equacdo sdo constantes hipotéticas, calculadas como se ndo ocorresse a inibi¢ao
pelo substrato.

A Figura 3.4 apresenta a taxa especifica de crescimento celular em relagdo

a concentragdo de substrato retirada de GRADY et al. (1999).
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=

Taxa Especifica de Crescimento {1/h)

S Concentracio de Substrato (mg/l)

Figura 3.4: Representacdo da taxa especifica de crescimento em relagdo a

concentragdo de substrato inibitorio.(GRADY et al., 1999)

Uma taxa maxima especifica de crescimento microbiano (x*) é observada
na curva a uma concentragao (S;*) de substrato onde duas relagdes, uma contendo

L% e outra contento S;* sdo utilizadas para calcular K.

1= 4K”n§ (3.68)
2( ‘] +1
Ki
S*=(K K, )" (3.69)

ZAIAT et al. (1997) modelaram o RAHLF utilizando a equagdo cinética
de primeira ordem com parametro cinético intrinseco determinado
experimentalmente por VIEIRA ef al. (1996a).

A equacdo cinética de primeira ordem ¢ apresentada a seguir:

r,=kS (3.70)

Ap
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Onde r4 ¢ a taxa de consumo de substrato, k; o pardmetro cinético
intrinseco de primeira ordem e Sy, a concentra¢do de reagente (matéria organica)
no interior da particula.

O modelo refere-se a um pseudo-homogéneo, isto €, apesar do sistema
consistir de duas fases, o reator ¢ modelado como se fosse constituido apenas da
fase liquida, e para representar o reator desta forma ¢ necessario que na equacao
que descreve a variagdo do reagente no sistema, a parte referente a reagao deve ser
multiplicada por um fator, que ¢ conhecido como fator de efetividade global. Isto
por que a equagao cinética real ocorre na particula e ¢ fungdo da concentragao na
particula, na equacao do reator o que varia ¢ a concentragdo na fase liquida, assim,
utilizando o fator de efetividade global (Q2) pode-se escrever a parte da equagao
referente a reacdo em termos da concentracao na fase liquida.

r, =QkS, (3.71)

3.5 Transferéncia de massa em leitos empacotados.

Constituidos de apenas uma fase, os sistemas homogéneos sao mais faceis
de analisar os fendmenos que estdo ocorrendo. Ja a analise dos fendomenos em
sistemas heterogéneos, constituidos de duas ou mais fases, sdo mais complexas
devido as transferéncias de material de uma fase para outra.

Os reatores anaerdbios com biomassa imobilizada sdo exemplos de
sistemas heterogéneos, ¢ por isso, estdo sujeitos aos fendmenos de transferéncia

de massa. Nestes sistemas ocorre um transporte de substrato da fase liquida até a
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superficie sélida do biofilme, o que chamamos de transporte de massa externa, e
conseqiientemente ocorrera o transporte de substrato da superficie pelo interior do
biofilme ou bioparticula como mostra a Figura 3.5 retirada de PATRY &

CHAPMAN (1989).

Eiofiline /
Suporte

seto do liqude
Camada de Difusio

Figura 3.5: Perfil de concentragdao de substrato: transferéncia de massa externa e

interna.(PATRY & CHAPMAN, 1989)

GUPTA et al. (1997) modelaram o metabolismo anaerdbio da camada de
biofilme consistindo de duas camadas de microrganismos em um reator de filme
fixo. Consideraram a primeira camada era constituida de microrganismos
acidogénicos e a segunda de microrganismos metanogénicos.

O modelo considera condi¢cdoes de estado estacionario e se baseia na
cinética de utilizacao de substrato e nos fenomenos de transferéncia de massa. As
equagdes de difusdo foram resolvidas simultaneamente utilizando uma

modificagdo da técnica da colocacao ortogonal.
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Os fendmenos de transferéncia de massa em um reator anaerdbio
horizontal de leito fixo foram estudados por ZAIAT et al. (2000a) e SARTI et al.
(2001) verificando a influéncia da transferéncia de massa na taxa global da reacao.
Os estudos de ZAIAT et al. (2000a) apontaram a transferéncia de massa externa
como o principal fendmeno que limita a taxa global de reagdo em um RAHLF em
escala de bancada tratando substrato sintético a base de glicose. Ja SARTI et al.
(2001) avaliaram os efeitos da transferéncia de massa externa, submetendo o
RAHLF tratando substrato sintético de baixa carga a diferentes velocidades
superficiais, verificando a melhora da eficiéncia na remog¢ao do material organico
com o aumento da velocidade superficial devido a diminui¢do na resisténcia a
transferéncia de massa externa quantificada pelo coeficiente de transferéncia de

massa (k).

3.5.1 Transferéncia de massa entre as fases liquida e sélida.

A transferéncia de massa entre as fases liquida e sé6lida se da através de
uma camada de liquido que ¢ normalmente modelada tratando a camada de fluido
préxima ao contorno do s6lido como um filme estagnado de espessura o.

A camada hidrodinamica ¢ usualmente definida como a distancia do objeto
solido até onde a velocidade ¢ igual a 99% da velocidade do liquido no seio do
reator. Similarmente, a espessura da camada ao redor da particula de transferéncia
de massa ¢ definida como a distancia do objeto solido para onde a concentragdo

de reagente alcance 99% da concentra¢do no seio do fluido.
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Uma representacdo razoavel para o perfil de concentracdo do reagente
difundindo para a superficie externa do pellet ¢ apresentada na Figura 3.6. Nesta
ilustragdao, a mudanga na concentragdo do reagente 4 no seio do fluido (Cyy) para
a superficie da particula (Cy4) acontece em uma camada de fluido muito estreita
proxima a superficie externa da particula esférica. Quase toda a resisténcia a
transferéncia de massa ¢ encontrada nesta camada hipotética de filme estagnado

FOGLER (1986).

Cas Catnada de
contorte

Figura 3.6: Camada de liquido estagnado em volta da particula catalitica.

(adaptado de FOGLER, 1986)

Se a espessura do filme for bem menor que o raio da particula e para

solugdes diluidas o fluxo em um ponto especifico da esfera é:
WAV (P)_ N (CAO _CAs) (3-72)

A razdo entre a difusividade e a espessura do filme (5 ) no ponto P ¢

denominado coeficiente de transferéncia de massa local (%, ),

e (3.73)

onde D5 ¢ a difusividade molecular do reagente A no meio B.
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O coeficiente de transferéncia de massa médio sobre a superficie de area A4
¢ dado como
[Fe.da
_ 4

k., = 3.74
=t (3.74)

Portanto o fluxo médio de reagente do seio do fluido para a superficie ¢
apresentado como
W, =k (CAO - CAs) (3.75)
Para estado estacionario o fluxo do reagente para a superficie da particula
¢ igual a taxa de desaparecimento de reagente na superficie, isto é:

—r, =W, (3.76)

Ca

T --— - =7 Camada de

contorto

Figura 3.7: Difusdo através do filme estagnado em volta da particula catalitica.

(adaptado de FOGLER, 1986)

Na seqiiéncia os reagentes entdo difundem da superficie externa para
dentro e atravessam os poros internos do pellet, com reagdo acontecendo apenas

na superficie catalitica dos poros.
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Particula
catalitica porosa

superficie
externa

Figura 3.8: Transferéncia de massa e passos da reagdo na particula

catalitica.(adaptado de FOGLER, 1986)

Correlagdes sdo apresentadas em PERRY (1999), GEANKOPLIS (1972),
BIRD et al. (1960), WELTY et al. (1984), FOGLER (1986), WAKAO &
KAGUEI (1982) e BENNET & MYERS (1974), para a estimativa do coeficiente

de transferéncia de massa (k.) de liquidos em leitos empacotados.

3.5.2 Os fatores de efetividade.

Em leitos empacotados com pellets cataliticos, se considerarmos que 100
por cento da massa dos catalisadores estdo contidos no pellet a taxa global de
reacdo considerando reacdo de consumo de primeira ordem ¢

—r, =kC, (3.77)

k) € a constante cinética intrinseca de primeira ordem.
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Para representar esta taxa em fungdo da concentragdo do reagente na
superficie da particula ¢ definido um fator chamado de fator de efetividade interna
(77) que ¢é razao da taxa de reagdo global atual e a taxa de reagdo que resultaria se
toda a superficie interna do pellet estivesse exposta a concentragdo da superficie
externa.

B taxa de reagdo global atual (3.78)
7 taxa de reagdo que resultaria se toda a superficie interna do '

pellet estivesse exposta a concentragdo da superficie externa

FROMENT & BISCHOFF (1990) fornecem a equacdo para o calculo do

fator de efetividade interna.

- 1 (34)coth(3¢)-1 (3.79)

¢ 3¢

onde ¢ ¢ conhecido como modulo de Thiele definido pela expressdo a seguir para

geometria esférica.

¢=

k

D

Se desejar representar a equacdo da taxa de reacdo em termos da
concentragdo do reagente no seio do fluido um novo fator ¢ definido, conhecido
como fator de efetividade global que ¢ a razdo da taxa de reacdo global atual pela
taxa de reacdo que existiria se toda a superficie do pellet estivesse exposta a
concentragcdo do reagente no fluido.

O~ taxa de reacdo global atual (3.81)
taxa de reagdo que existiria se toda a superficie do pellet '

estivesse exposta a concentragio do reagente no fluido

e pode ser calculado pela expressdo retirada de ZAIAT et al. (1997).
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1 1 1 Bi
QZZ(rgh(M)_(3¢)j[[(3¢)/rgh(3¢)]+Bz‘—J 82

onde Bi ¢ o numero de Biot para o transporte de massa e ¢ calculado pela seguinte
expressao

R
pi = Rk (3.83)

O numero de Biot relaciona a velocidade de transferéncia de massa através
da camada de liquido que envolve o pellet pela velocidade de transferéncia de
massa para o interior do pellet.

Nestas equacdes D, ¢ o coeficiente de difusdo interna, R ¢ o raio da
particula esférica e p, a concentragdo de catalisador na particula.

O fator de efetividade global ¢ muito empregado quando modela-se a
variagdo da concentragdo ao longo de um reator tubular empacotado com pellets
cataliticos onde apenas o balango de massa no reator ¢ implementado. Utilizando
o fator de efetividade global pode-se representar a taxa de reacdo na equacao do
reator em termos da concentragdo no seio do fluido e ter-se-4 um modelo pseudo-
homogéneo do reator.

Pode-se encontrar detalhadamente a dedugdo destes fatores em FOGLER
(1986), LEVENSPIEL (1974), FROMENT & BISCHOFF (1990) E WAKAO &

KAGUEI (1982).
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3.6 Hidrodindmica.

O reator de fluxo pistonado tubular e o reator de mistura perfeita sao ditos
reatores de escoamento ideal. Embora os reatores reais nunca sigam
completamente esses padrdes de escoamento, uma grande parte deles se aproxima,
com erro desprezivel, do comportamento ideal. Em outros casos, o desvio em
relagdo ao ideal pode ser consideravel. O desvio pode ser causado pela formagao
de canais ou pelo reciclo de fluido ou, ainda, pela criagdo de regides estagnantes
no recipiente. Em todos os tipos de equipamentos para processos, tais como
trocadores de calor, colunas de enchimento e reatores, esse tipo de escoamento
deve ser evitado, pois ele sempre prejudica o desempenho da unidade
LEVENSPIEL (1974).

LEVENSPIEL (1974) também destaca que em muitos casos nao ¢
necessario saber tudo o que estd acontecendo dentro do recipiente, isto €, ter um
mapa completo da distribuicdo de velocidades para o fluido, basta saber por
quanto tempo as moléculas individuais permanecem no recipiente ou, mais
precisamente, qual a distribuicdo dos tempos de residéncia (DTR) do fluido que
esta escoando, que pode ser determinado facilmente por um método amplamente
utilizado, conhecido como teste de estimulo e resposta.

Os elementos do fluido que percorrem diferentes caminhos no reator
podem gastar diferentes tempos para passarem através do recipiente. A
distribuicdo desses tempos para a corrente de fluido que deixa o recipiente ¢é
chamada de distribuicdo de idade de saida, E, ou distribuicdo de tempo de

residéncia (DTR). A maneira mais usual de se representar esta distribuicdo ¢
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através da normalizacao da distribuicdo, deste modo a area sobre a curva sera

unitaria como ilustrado a seguir.

DTE, ou Curva E

Fracfo da corrente de
zaida com 1dade menor

que £ ‘Z

AreaTaotal=1

Figura 3.9: Curva E de distribui¢do de idade de um fluido escoando através de
um vaso; também chamada de distribuigdo de tempo de residéncia.

(LEVENSPIEL, 1974)

TEdr =1 (3.84)
0
Os testes consistem em fornecer a entrada da corrente de fluido um sinal
de um tracador em degrau ou pulso e medir a concentracdo do tracador na
corrente de saida do recipiente.
Ao fornecer um sinal pulsante, a resposta normalizada ¢ chamada curva C,
que conseguida dividindo-se a concentracdo medida na corrente de saida C, pela

area sob a curva concentragdo tempo. A seguir o grafico fornece a curva gerada

pelo teste da perturbagdo pulso e a equagdo para a curva C.
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/\Entrada pulso 1deal

| direa=1 Saida de tracador

o curva O

Figura 3.10: Sinal tipico abaixo, chamado de curva C, como resposta a um sinal

de entrada em pulso corrente acima. (LEVENSPIEL, 1974)

(wY Ko}

TCdt=
0

S ey 8

=1, onde Q=der (3.85)
0

Desde que a curva C represente a DTR para aquele lote particular de fluido
que entra, ela pode ser também a DTR para qualquer outro lote, em particular,
qualquer outro lote da corrente de saida (LEVENSPIEL, 1974). Assim sendo,
tem-se

C=E (3.86)

Quando fornecido um sinal degrau de tracador na corrente de entrada com

concentragdo Cy , um registro de tracador na corrente de saida do reator medido

como C/Cy em funcdo do tempo ¢ denominado curva F.
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A
=inal de entrada degran
|
F Sinal de saida de tracador
o oucurva |
1
— -~ - - B
I i
0 - >
0 rméd:’-:v

Figura 3.11: Sinal tipico corrente abaixo, chamado de curva F, como resposta a

um sinal de entrada em degrau corrente acima. (LEVENSPIEL, 1974)

No caso de se utilizar este teste a relagdo entre a curva F ¢ a distribuigdo de

tempos de residéncia ¢ dado como
t t
F=jEdt=det (3.87)
0 0

Pode-se considerar um tempo médio do fluido no recipiente que ¢ dado

por

(3.88)

A
Il
< |

Este tempo pode ser chamado de tempo de detengdo, tempo médio de

residéncia ou tempo espacial.

O tempo médio de residéncia pode ser dado pela média da curva E
f= J.tEdt =7, (3.89)
0

ou para curva C versus ¢ a média é dada por
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]thdt

F=2 (3.90)
J.Cdt
0

e também na forma discreta

_ > CAr
S Kl (3.91)

A dispersdo da distribuicdo ¢ dada pela varidncia definida na forma

discreta como

Y eCAL
E (3.92)

A variancia ¢ bastante util quando se quer ajustar curvas experimentais a
um dos varios modelos para representar o escoamento nao ideal.

Muitos tipos de modelos podem ser usados para caracterizar o escoamento
ndo-ideal. Alguns se baseiam na analogia entre mistura no escoamento efetivo e
um processo de difusdo. Estes modelos sdo chamados de modelos de dispersao
(LEVENSPIEL, 1974).

No modelo do reator tubular ha uma dispersdo axial de material, que ¢
governada pela Lei da difusdo de Fick, imposto ao fluido. Isto significa que em
adi¢do ao fluxo convectivo do leito, todos componentes na mistura sdo
transportados através da sec¢do transversal do reator em uma quantidade igual a [-
DA, (dC/dz)] resultado da difusdo molecular e turbulenta (FOGLER, 1986).

O fluxo molar no reator por convecgao e dispersdo ¢

dc,

yA

FA = _DaxAc

+UAC, (3.93)
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Na expressao D, € o coeficiente efetivo de dispersdo, 4. ¢ a area da seccao
transversal do reator, U a velocidade superficial considerando toda a secc¢do
transversal e z varidvel de espago do comprimento do reator.

FOGLER (1986) fornece a equagao do modelo de dispersao em um reator

tubular apresentado a seguir

D, dZCA_dCA LT

=0 3.94
U dz? dz U ( )

Para resolver esta equagdo duas condi¢des de contorno sao necessarias e elas sao

_D, dcC,

= “ax +C . (0 = z=0 3.95
0=, TG0 (3.99)
€y - z=1L (3.96)
dz

Considerando uma reag@o de primeira ordem, pode-se escrever facilmente

0 modelo em termos de varidveis adimensionais dado por

2
L& _dy_p,
Pe, di’ dA

0 (3.97)
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com condi¢des de contorno

__Ldel L, - 1=0 (3.98)
Pe, dA|_,

@ _y = A=1 (3.99)

dl

onde Da é o nimero de Danmkoler e Pe, ¢ o nimero de Peclet do reator
O ntmero de Peclet (Pe) ¢ considerado como a razdo entre a taxa de
transporte por convecgao € a taxa de transporte por difusdo ou dispersdo e ¢ dado

por

Pe=—= (3.100)

em que Z ¢ um termo de comprimento. FOGLER (1986) descreve dois diferentes
tipos do niimero de Peclet de uso comum. Um deles pode ser chamado de nimero
de Peclet do reator, Pe,; usando o comprimento do reator como termo de
comprimento. Este ¢ o Peclet que aparece na equacdo adimensional do reator
tubular com dispersdao. O outro tipo do numero de Peclet pode ser chamado de
numero de Peclet do fluido, Pes; usando o comprimento caracteristico que
determina o comportamento mecanico do fluido. Para leitos empacotados este
comprimento ¢ o didmetro do pellet (d,). Em tubos sem recheios o comportamento

do fluido ¢ determinado pelo didametro do tubo (d,).

L
Pe U

= Peclet do reator (3.101)
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Ud
Pe, = Dp = Peclet do fluido para leitos empacotados (3.102)
I~ e,
ud, . . .
Pe, = = Peclet do fluido para leitos sem enchimento (3.103)

e

Para solucionar o modelo de dispersdo deve-se conhecer o nimero de
Peclet que pode ser encontrado utilizando DTR e ajustando a uns dos modelos
apresentados a seguir por LEVENSPIEL (1974).

a) Modelo de pequena dispersao.
=2— (3.104)

b) Modelo de grande dispersao.

2
a;:‘f—zzzi—z( 1 j(l—e‘%*) (3.105)

3.7 Reator anaeroébio horizontal de leito fixo (RAHLF).

O Reator Anaerébio Horizontal de Leito Fixo, proposto por ZAIAT et al.
(1994), foi concebido para ser desenvolvido sobre bases racionais. Constituindo-
se de um reator tubular de fluxo horizontal, contendo biomassa imobilizada

estacionaria de espuma de poliuretano, foi primeiramente analisado por FORESTI
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et al. (1995) tratando residuos de uma indutstria de papel, obtendo bom
rendimento na remoc¢do da matéria organica, ¢ baixo tempo para a partida do
sistema.

Esta nova configuracdo vem sendo intensamente desenvolvida na Escola
de Engenharia de Sao Carlos — USP, possivelmente sendo a mais nova geragao de
reatores modernos de alta taxa, no qual estudos vém sendo realizados em
seqliéncia seguindo bases racionais para projeto € otimizagao do reator.

A viabilidade na utilizagdo da espuma de poliuretano como suporte
estaciondrio para imobilizagdo do lodo anaerdbio foi comprovada por ZAIAT et
al. (1996), submetendo as particulas de poliuretano a diferentes velocidades
superficiais, arrastando apenas 9% dos solidos volateis totais das matrizes na
velocidade mais alta analisada. Relatam também a extrema dependéncia da
resisténcia a transferéncia de massa em relacao a velocidade superficial.

Os fenomenos de transferéncia de massa externa e interna também foram
estudados por ZAIAT et al. (2000a) em dois RAHLF; um em escala de bancada
tratando substrato sintético a base de glicose e outro em escala piloto tratando
esgoto doméstico. Pdde-se observar diferentes caracteristicas de transferéncia
entre os reatores. A taxa de conversdo global para o reator em escala de bancada
foi principalmente afetada pela transferéncia de massa externa, enquanto que para
o reator em escala piloto a etapa limitante foi a transferéncia de massa interna.

Estimativas de parametros cinéticos intrinsecos de utilizagao de substrato
por células imobilizadas em espuma de poliuretano foram realizadas por VIEIRA
et al. (1996), realizando seus experimentos em um shaker incubador em condi¢des

despreziveis de transferéncia de massa. Uma posterior analise da variacdo dos
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parametros cinéticos ao longo do reator foi descrita por VIEIRA et al. (1997)
onde estes parametros assumiram diferentes valores ao longo do reator devido as
mudancgas na composi¢ao do substrato e nas caracteristicas do lodo.

Utilizando um reator diferencial, ZAIAT et al. (1996b) geraram dados da
taxa especifica observada de utilizacdo de substrato sobre diferentes condi¢oes de
transferéncia de massa externa, submetendo este reator a uma variacao na taxa de
alimentacao de substrato.

Vale ressaltar que os valores dos parametros variam de um substrato para
outro ¢ de uma cultura de microrganismos para outra, devido as caracteristicas
metabolicas dos microrganismos ¢ de composi¢ao do substrato. Assim sendo,
estes parametros sempre devem ser levantados antes de projetar um determinado
sistema de tratamento, evitando desvios no rendimento do tratamento.

Variagdes nas caracteristicas do lodo imobilizado e porosidade do suporte
ao longo do reator sdo apontados por ZAIAT et al. (1997b), observando uma
baixa performance ao utilizar um leito com porosidade de 0.24, devido a formagao
de canais preferenciais, em relacdo aos bons resultados obtidos com uma
porosidade do leito (¢) de 0.4.

CABRAL (1995) estudou a hidrodinamica do reator, observando seu
comportamento como um reator tubular de fluxo pistonado podendo ser
representado por um conjunto de trinta reatores CSTR em série. Posteriormente
DE NARDI (1999) analisou a influéncia de vérios tracadores para obtencdo de
curvas de distribuicdo de tempo de residéncia, sendo o tracador mais adequado
para este tipo de reator heterogéneo a Dextrana azul, por ndo sofrer a interferéncia

causada pela difusdo nos poros.
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Um modelo preliminar para projeto do RAHLF foi apresentado por
ZAIAT et al. (2000b) utilizando os parametros e levando em conta as
consideragdes dos trabalhos realizados anteriormente. A partir deste modelo foi
projetado um reator em escala piloto com aproximadamente 14 metros de
comprimento, 14 centimetros de didmetro, preenchido com particulas ctbicas de
espuma de poliuretano com 1 centimetro de aresta a qual continha biomassa
anaerébia imobilizada. Apesar dos desvios entre os dados teodricos e os
experimentais o modelo foi considerado satisfatorio na observagdo do
comportamento do reator.

Uma avaliagcdo da partida e performance do RAHLF em escala piloto por
um periodo de 15 semanas foi realizada por ZAIAT et al. (2000c) confirmando o
baixo tempo de partida, por volta de oito dias, e boa eficiéncia na remocao da
DQO.

Posteriormente LIMA (2002) avaliou seu desempenho e suas demandas
operacionais por um periodo de aproximadamente dois anos. Apds longo periodo
de operacao foram verificados constantes entupimentos do leito devido a
produgdo de polimeros extracelulares, reduzindo o volume util reacional com
conseqliente queda no desempenho. Devido a esses entupimentos foram
necessarias paradas regulares para fazer a limpeza do reator.

Ressalta ainda a ndo reprodutibilidade do modelo matematico utilizado no
projeto, por ndo contemplar a influéncia da reten¢do do material particulado, bem
como, ndo suficientemente capaz de redirecionar as a¢des para o restabelecimento

da operagao otimizada ao longo dos experimentos.
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Atualmente estudos da remocdo de substancias toxicas véem sendo
realizados, destacando os trabalhos de RIBEIRO (2003) e DE NARDI (2002), que
estudaram a performance do reator na degradacdo de compostos existentes em
aguas residuarias contaminadas por gasolina denominados BTEX (Benzeno,

Tolueno, Etilbenzeno e Xilenos).
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4 MODELAGEM MATEMATICA DO REATOR
ANAEROBIO HORIZONTAL DE LEITO FIXO.

O reator anaerobio horizontal de leito fixo (RAHLF) consiste de um reator
tubular horizontal preenchido com biomassa imobilizada em espuma de
poliuretano. O reator foi inicialmente construido em escala de bancada na Escola
de Engenharia de Sdo Carlos — USP, com tubo de vidro de 1 m de comprimento,
0,05 m de didmetro, perfazendo um comprimento adimensional (L/D) igual a 20,
com volume total de 1991 ml contendo um tubo para coleta de gas em sua parte
superior. A biomassa imobilizada em espuma de poliuretano de 0,5 cm de aresta
foi retirada de um reator UASB segundo metodologia descrita por ZAIAT (1996).

Virios estudos empiricos para estimativa dos parametros cinéticos de
utilizagdo de substrato, transferéncia de massa ¢ hidrodinamica foram realizados,
0s quais posteriormente resultaram em um modelo matematico considerando o
reator com fluxo pistonado ideal, e cinética de primeira ordem como descrita por
VIEIRA (1996), o qual foi utilizado no projeto de uma unidade em escala piloto.

Esta unidade consiste de um reator de PVC com comprimento de
aproximadamente 14 m, dividido em 5 mddulos de 2,8 m cada, com diametro de
0,14 m e preenchido com biomassa imobilizada em particulas cubicas de espuma
de poliuretano de 1 cm de aresta.

Com o conhecimento das dimensdes do modelo, dos valores dos
parametros cinéticos e de transferéncia de massa e das condigdes operacionais foi

possivel modelar o sistema e resolver as suas equacoes.
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O modelo foi obtido através do balanco de massa em um elemento

infinitesimal de volume em um reator empacotado com particulas esféricas.

Viérias consideracdes devem ser inseridas para simplificagdo do modelo,

em busca de um modelo que possa ser aplicavel.

1))

2)
3)

4)

5)

6)
7)
8)

9)

Reator atingiu o estado estacionario, isto €, a variavel analisada nao ¢
dependente do tempo.

Temperatura constante.

Enchimento com particulas esféricas.

As caracteristicas da biomassa ndo variam ao longo do reator (morfologia,
concentragao).

Considera-se a teoria da camada de liquido estagnado em volta da
particula.

Fluxo e concentracdo de substrato afluente constante.

Transporte de massa apenas na direcao axial do reator.

Particula porosa, sujeita ao transporte de massa para seu interior.

Toda a biomassa encontra-se imobilizada nas particulas cubicas de

espuma.

10) O sistema ¢ constituido apenas de duas fases (fase liquida e solida).

11) Considerou-se desprezivel o volume de liquido no interior da particula

(nos poros da espuma), assim sendo, ndo had velocidade de liquido
intraparticula, ocorrendo apenas a transferéncia de matéria organica em
seu interior.

Adotando essas consideragdes ¢ modelado o reator através do balanco de

massa no elemento infinitesimal de volume, considerando fluxo pistonado ideal
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sem dispersdo axial e fluxo pistonado com dispersao axial, utilizando o fator de
efetividade para corre¢ao da cinética de degradagao. Este modelo ¢ considerado
um modelo pseudo-homogéneo.

Através do balanco de massa ndo apenas no reator, mas também na
particula, considerando o transporte de massa do seio do fluido até a superficie da
particula através de um filme de liquido estagnado e da superficie da particula
para o interior da mesma ¢ obtido o modelo heterogéneo do RAHLF com e sem

dispersdo na direcao axial do reator.

41 Formulagao do modelo pseudo-homogéneo do RAHLF.

Como citado anteriormente o modelo homogéneo consiste apenas da
equacdo diferencial que descreve a variagdo da concentragdo de substrato na fase
liquida, isto ¢ considerando que o reator seja composto apenas de uma fase. A
equacgao da taxa de reacdo que ocorre na particula € corrigida através do fator de
efetividade e assim utilizada na equagdo diferencial do reator. Este fator tem
origem do balanco de massa na particula.

Foi, entdo, realizado o balango de massa no reator tubular empacotado
para descrever a variacao da concentracdo de matéria organica em termos de DQO
(demanda quimica de oxigénio). Tem-se a seguir uma ilustragdo do elemento de
volume onde ¢ feito o balanco de massa no reator tubular com recheio, retirado de

FOGLER (1986).
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Figura 4.1: Esquema de um Reator Tubular com leito

empacotado.(FOGLER, 1986)

Considerando que o sistema atingiu a condi¢do de estado estacionario, o
balanco de massa no elemento de volume do reator empacotado por onde flui a

matéria organica a ser consumida pelo metabolismo anaerobio ¢ apresentado a

seguir.
Taxa de Taxa de Taxa de
matéria organica | —| matéria organica +| formacgao de =0 (4.1)
entrando saindo matéria organica
z z+Az
Ac WAz |z _Ac WAz|z+Az +r'A Xr ALAZ:() (42)

onde A, ¢ a area da secgdo transversal, W, ¢ o fluxo de matéria organica na
dire¢do z, r’4 ¢ a taxa de reacdo de primeira ordem por massa de catalisador e X, ¢
a concentracdo de biomassa no reator.

Dividindo a equagdo (4.2) por (4. Az) e tomando o limite quando Az — 0,
tem-se a equagao diferencial que descreve a variagdo do fluxo de matéria organica

na direcdo z do reator:

_AW +r', X, =0 (4.3)
dz
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A equagao para o transporte de matéria ¢ dada por:
Wy=J,+B, (4.4)
O primeiro termo refere-se ao transporte de matéria devido a um gradiente
de concentracdo, ¢ o fluxo para o transporte difusivo no reator dado pela lei de
Fick conforme BIRD et al. (1960).

ds,,

Jp =Dy d=

(4.5)

O segundo termo ¢ devido ao deslocamento do fluido no reator por
convecgao, ¢ o fluxo convectivo de transporte de massa no reator.
B, =US, (4.6)
U ¢ a velocidade superficial do fluido considerando toda a é4rea da seccdo
transversal do reator.
Substituindo as equagdes (4.4) e (4.6) em (4.3) e posteriormente a equagao

(4.3) em (4.2) podemos reescrever a equagao (4.2):

2
TS0 yBa,p x =0 4.7)

“dz? dz

D

O termo da derivada segunda representa a dispersao axial. A taxa global de
reacdo (r’4) refere-se a taxa de reacdo que esta ocorrendo na superficie e dentro da
particula. Esta taxa ¢ func@o da concentragdo dentro da particula e pode ser escrita
como a taxa de reacdo que existiria se toda a superficie da particula fosse exposta
a concentragdo da fase liquida (r49), utilizando o fator o fator de efetividade global
(Q).

—r',==r,,Q (4.8)
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A taxa de reacdo como uma cinética de primeira ordem foi adotada nessa

modelagem

—r'p=kS, (4.9)
Substituindo a equacdo (4.9) em (4.8), obteve-se a equacdo da taxa de
reacdo de primeira ordem por unidade de massa de catalisador em termos da

concentragdo de matéria organica no seio do fluido.

—r,=Qk,S, (4.10)

O parametro cinético intrinseco de primeira ordem (k;) ¢ referente a
concentragdo de biomassa na particula e tem como unidades o volume de particula
por unidade de massa de catalisador (biomassa) por unidade de tempo: (V,/mcqh.)

Substituindo a equagdo (4.10) em (4.7) obteremos a seguinte equagao para

o reator:

2
D, ddS;* —Udj“ ~Qk X, S,=0 (4.11)
Z Z

O modelo resume-se em um sistema de equagdes com duas condigdes de

contorno apresentadas em FROMENT & BISCHOFF (1990), conhecida como

condicoes de contorno de Danckwerts:

das
us, =US-D,— = z=0 (4.12)
dz
ﬁ=0 = z=L (4.13)
dz

Desprezando a dispersdo axial, isto €, fazendo D,, igual a zero, foi obtido

o modelo do reator para fluxo pistonado ideal, apresentado a seguir:

-U

das
1_Qk X, S,=0 (4.14)
dz
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Este modelo consiste de uma equagao diferencial ordinaria de primeira
ordem, tornando-se o sistema em um problema de valor inicial.

A condi¢do inicial ¢ dada em (z = 0), onde a concentracao ¢ igual a
concentracgao inicial do afluente.

S=S5 = z=0 (4.15)

O fator de efetividade global foi calculado utilizando as equagdes (3.80),
(3.82) e (3.83).

Para simplificacdo do modelo matematico, considera-se que as
bioparticulas sdo esféricas, assim, o raio (R,) utilizado no calculo do niimero de
Biot e conseqilientemente no calculo do fator de efetividade ¢ equivalente ao raio
da particula esférica de mesmo volume que a particula ctibica real.

Foi considerando uma concentracdo média de biomassa no reator ¢ na
particula de acordo com ZAIAT et al. (1997), e a relagdo entre as duas
concentragoes ¢:

X, =X,(1-¢) (4.16)

I

onde X, ¢ a concentracdo média de biomassa na particula.

4.2 Formulacao do modelo heterogéneo do RAHLF.

Primeiramente foi realizado o balango material em um elemento de volume
no reator tubular como descrito no item anterior.
A equagdo da taxa neste caso ¢ fornecida por BIRD et al. (1960), como o

transporte de massa de uma determinada substancia do seio do fluido através de
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um filme de liquido estagnado em volta da particula até a superficie da particula e
¢ dada por:

—r, =k.als, -5 (4.17)
onde k. é o coeficiente de transferéncia de massa entre as fases liquidas e solidas,
a ¢ a razdo entre a area superficial externa da particula e o volume do reator, Sy é

concentragdo de matéria orgnica na fase liquida e S € a concentragdo de

matéria organica na superficie da particula.

Substituindo na equagdo da fase liquida tem-se.

d’s, _u 9.

“dz? dz

D

—k.als,-53,) (4.18)

As condigdes de contorno no reator sao as mesmas empregadas no modelo
pseudo-homogéneo pelas equacdes (4.12) e (4.13).

Considerando reator tubular com fluxo pistonado ideal a equagdo torna-se

as,

dz

-U

=ka(S,-5,) (4.20)

A condigdo inicial ¢ a mesma apresentada anteriormente para o modelo
pseudo-homogéneo do reator tubular com fluxo pistonado ideal pela equacdo
(4.15).

Apds a formulacdo das equagdes da fase liquida, foi feito o balango de
massa no elemento infinitesimal de volume da particula (“casca”) apresentado a

seguir por FOGLER (1986):
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r r+dr

Figura 4.2: Balanco de massa na casca de uma particula -catalitica

esférica.(FOGLER, 1986)

taxa de matéria organica entrandoemr=W , -drea =W, - 47272‘ 4 (4.21)

taxa de matéria organica saindo em (r + Ar)= W, -drea=W, -47rr2| L (422)
r+Ar

taxa de geracao
, . massade
de matéria _
. taxa de reacao catalisador
organicaemuma | = | — | — .[volumeda casca]
unidadede massa | | unidadede volume
casca de . .
de catalisador da particula
espessuradr
! 2
=r X, 4w Ar (4.23)

onde r,, € o raio médio entre r € r + Ar usado para aproximar o volume da casca.

O balango global sobre a casca de espessura Ar ¢

taxa entrando taxa saindo geragao no
_ T =0 (4.24)
emr emr + Ar interior de Ar
w, aw?| )-Ww, aw?| )er X, dmriar=0 (4.25)

Dividindo a equagdo (4.25) por (-47zAr) e tomando o limite de Ar — 0

obtém-se a equacdo diferencial que descreve o fluxo de matéria orgénica na

dire¢do radial da particula esférica (Wy,).
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d(WArrz)

I r/;)(pr2 =0 (4.26)

A equacdo da taxa foi considerada como cinética de primeira ordem
—r, = k.S3, (4.27)

De acordo com BIRD et al. (1960) consideramos que 1 mol de matéria
organica ¢ consumido para formar 1 mol de produtos, portanto, o fluxo molar de

matéria organica para o interior da particula é

ds
W, =-D,—% (4.28)

r e d”
onde D, ¢ a difusividade efetiva de matéria organica no interior da particula.
Substituindo as equagdes (4.27) e (4.28) em (4.26) chegaremos a equagao

diferencial final referente a particula

dS X k
! d[ﬁ—“"}— L (4.29)

2 dr dr D, o
As condi¢des de contorno na particula de acordo com FROMENT &
BISCHOFF (1990) sao apresentadas a seguir.

ds

k.(s5, -S,)=-D, d—:P - r=R (4.30)
ds

P 0 = r=0 (4.31)
dr

A primeira condicdo diz que no estado estacionario a taxa de matéria
organica que chega por conveccdo na superficie da particula ¢ igual ao fluxo
difusivo de matéria organica para o interior da particula. A segunda condi¢ao de
contorno diz que ndo ha variacdo da concentracdo de matéria organica no centro

da particula.
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5 METODOLOGIA DE SOLUGAO DAS

EQUACOES DO MODELO.

A solucdo dos modelos matematicos foi através da aplicagdo de métodos
numeéricos.

Para o modelo pseudo-homogéneo do RAHLF sem dispersdo foi utilizado o
método de Runge-Kutta de quarta ordem e passo fixo. Para o modelo com
dispersdo foi utilizado a rotina bvp4c do MATLAB® 6.0 Release 12, para
resolu¢do de problemas de duas condi¢des de contorno. Neste caso também foi
utilizado o comando "fminbnd" para a minimiza¢do da funcdo objetivo e
estimativa do parametro D,

Na resolugdo do modelo heterogéneo o método de Runge-Kutta de quarta
ordem e passo fixo foi aplicado na solucdo da equacdo da fase liquida. A equagdo
da fase solida foi resolvida primeiramente pelo método da colocagdo ortogonal e
posteriormente aplicando o método das diferencas finitas, o qual foi aplicado
apenas para o modelo heterogéneo sem dispersdo axial.

Para a convergéncia da solugdo no caso do modelo heterogéneo com
dispersao axial foi necessario integrar a equagdo da fase liquida a partir do ponto
final (z = L) do reator para o ponto inicial (z = 0). Neste caso o coeficiente de

dispersao axial ndo foi um parametro ajustado, utilizando o valor do coeficiente de
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dispersdo axial estimado na solugdo do modelo pseudo-homogéneo com
dispersao.

Para iniciar a resolucdo do modelo heterogéneo com dispersdo, formado
por um sistema de equacdes composto pela equagdo da fase liquida, equacao da
fase solida e suas condigdes de contorno, foi necessario um chute inicial de
concentragcdo no ponto final. O sistema foi resolvido e verificado a condi¢do de
contorno no ultimo ponto de integracao, isto ¢, a condi¢ao no inicio do reator. Os
valores de concentragdo no ponto inicial da integracdo foram atribuidos até a

condi¢do de contorno no final da integragao fosse verdadeira.

5.1 Metodologia de resolugao aplicada ao modelo pseudo-

homogéneo com fluxo pistonado.

No modelo pseudo-homogéneo com fluxo pistonado foi utilizado o
método de Runge-Kutta de quarta ordem e passo simples

1

S, =S, +g(1<1 +2K, +2K, +K,) (5.1)

K, =hf(z.S,,) (52)
h K

K, :hf[z[ +E’S‘“ +71j (5.3)
K

K, =hf zl.+ﬁ,SAi+—2 (5.4)
2 2

K, =hf(z, +h,S, +K,) (5.5)

onde
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s, -QkX,S,

f(Z’SA): d= U

(5.6)

! (5.7)

temos que /4 € o passo de integracdo, z; € o valor do ponto inicial, z; é o valor do

ponto final e n € o nimero de pontos que se deseja obter ou que serd obtido.

5.2 Metodologia de resolu¢cao do modelo pseudo-homogéneo com

dispersao axial.

O modelo pseudo-homogéneo foi resolvido utilizando a "ToolBox" do
software MATLAB® 6.0 Release 12 para resolugdo de problemas de valor de
contorno. O software utiliza o método da colocacdo ortogonal para resolver o
problema de valor de contorno e a formula de quadratura de Lobatto para fornecer
os valores da variavel dependente e pontos especificos. Os comandos utilizados
foram o "bvp4c", "bvpinit", "bvpval".

Por ndo possuir dados do coeficiente de dispersao foi necessario utilizar o
comando "fminbnd" para minimizar a fungdo objetivo da somatdria dos minimos
quadrados e assim estimar o coeficiente de dispersdo axial D,,. Este coeficiente
estimado foi posteriormente utilizado na solu¢gdo do modelo heterogéneo com

dispersao axial.
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A fungdo objetivo utilizada na estimativa do parametro (D,) foi a
somatoria dos minimos quadrados descrita por BONOMI & SCHMIDELL (2001)

apresentada a seguir.

2 2 2 2
i(Sexp—SMJ =[Sexp‘SMj {Sexv‘SM] +...+(—SEXP_SMJ (5.8)
i=1 Sexp i SeXp 1 Sexp 2 SEXP n

onde S.y, ¢ a concentracdo de matéria organica experimental, Sy € a concentragdo

de matéria orgénica prevista pelo modelo, i ¢ o ponto de andlise e n 0 numero de
pontos de analise.
A funcdo objetivo escolhida tende a dar um peso igual a todos os pontos,

tentando assim nao favorecer nenhum deles.

5.3 Metodologia de resolugciao das equagoes do modelo

heterogéneo para fluxo pistonado ideal.

Foi aplicado o método de Runge-Kutta de quarta ordem e passo simples

nas equagdes da fase liquida é o método da colocagdo ortogonal e diferencas

finitas na equacao da fase solida.

5.3.1 Fase liquida

A equacgdo da fase liquida foi integrada aplicando o método Runge-Kutta

como apresentado na sessdo 5.1 apenas modificando a fungdo para a forma.
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as k’a(SA_S;)
S )= 4 ¢ d 5.9
f(z.8,) . m (5.9)

5.3.2 Fase solida

Na discretizagdo da equagdo da fase solida pelo método da colocacao
ortogonal tem-se a necessidade de adimensionalisar a equacdo e suas condigdes de
contorno, pois, o método ¢ aplicavel ao intervalo [0,1]. A forma

adimensionalisada também foi utilizada quando aplicado o método das diferengas

finitas.
Fazendo
_ SAp S =
Y= = ap =05, (5.10)
SA
,
&= E = r=¢R (5.11)

Adimensionalisando as equagdes (4.29), (4.30) e (4.31), obteve-se as

equagdes adimensionalisadas referentes a fase solida a seguir

1 d[de) XkR

£ dé(f déj b, 7" 12
"D (1-¢°) = £=1 (5.13)
e _, = £E=0 (5.14)

dg



Metodologia de Solu¢ao das Equagdes 69

e por defini¢ao

vzgo:izi g2 99 (5.15)
¢ de\" dg
, X,kR®
¢ = D, (5.16)
k R
Bi=—= 5.17
i D, (5.17)
finalmente
Vip-¢lp=0 (5.18)
do ’ : ,
—| =Bill-¢’ 5.19
i ill-¢°) (5.19)
5.3.21 Aplicagao do método da colocagao ortogonal.

A difusdo de massa em pellets cataliticos sdo sistemas fisicos que tem uma
propriedade simétrica natural. Portanto ¢ utilizado o método da colocagdo
ortogonal em sistemas simétricos, onde a metodologia foi apresentada na secao
3.2.4. As derivadas em qualquer ponto sdo expressas em termos dos valores das
funcdes nos pontos de colocagdo e o problema foi reduzido em um conjunto de

equagdes matriciais, onde:

do _
i Ag (5.20)

vzgo:ii(gzd—(”jzw (5.21)
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As matrizes de colocagdo A e B foram determinadas utilizando as
equagdes (3.60), (3.61) e (3.62) onde os valores da varidvel independente sao as
raizes do polindmio ortogonal de Jacobi de grau N calculado pela formula de
Rodrigues, coma=0e¢ a = 3.

Para N pontos internos de colocacdo obteve-se o sistema de equagdes

discretizadas.

N+1 5

> B, —dlp, =0 j=1.N (5.22)
i=1

N+1

> Ay,.0 =Bill-9p,,) j=N+1 (5.23)

i=1

A escolha do nimero de pontos de colocagao foi feita atribuindo valores a
N. Quando ndo mais variou a solu¢gdo em relagdo a solugdo anterior o N
correspondente foi considerado o nimero de pontos internos de colocacao
aplicado na resolugao.

O método da colocacdo ortogonal gerou um sistema de equagdes lineares
que foi resolvido através da inversdo das matrizes.

Através do método de Runge-Kutta de quarta ordem e passo simples foi
calculada a concentragdo de substrato no seio do fluido (S,). O método necessita
das informagdes do ponto anterior para calcular o ponto atual. No ponto inicial do
reator a concentragao Sy ¢ igual a concentragdo afluente.

Desta forma tem-se a concentragdo S, no inicio do reator, que foi utilizada
para calcular a concentragdo de substrato na superficie da particula no inicio ao

utilizar o método da colocagdo ortogonal.
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5.3.2.2 Aplicagao do método das diferengas finitas.

Para aplicacdo do método das diferengas finitas foi necessario derivar o
primeiro termo da equagdo, referente ao Laplaciano em geometria esférica, para
obten¢do da derivada primeira e segunda de modo que fossem aproximadas por

diferencas finitas. A equag¢ao utilizada foi a equagdo adimensional como mostrado

a seguir

1 d(_,dop

- Jp= 5.24
g df(é ch pro= (24

Derivando a equacdo obteve-se

d(p 2de

20 5.25
s §d§ ~¢ 0 (5.25)

Aproximando a equagdo por diferencas finitas

40 _ P =P ()= L= Pur, op) (5.26)
dé A& 2A¢g
e
2 1 20, + o,
d ? _ Din (012 (= +0(h2) (527)
dg (ag)
onde
AS =& —6, (5.28)
Substituindo as aproximagdes na equagdo da particula
=20, + @, .
¢1+1 ¢1 ¢1—1 +£ ¢1+1 ¢1 _¢12(0i — 0 (529)

(ag)’ & A

Multiplicando por 2(A&)* e agrupando os ternos em i obteve-se
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(ol._l[2 —%J rol-a-2(ac)g)+ gom[z +%} =0 (5.30)
e fazendo

cl :( _%l (531)
6 =(-4-2(A¢) ) (5.32)
¢ = [2+%} (5.33)

podemos escrever a equacao da seguinte maneira

@€ + Q0 + 6, =0 (5.34)
As condigdes de contorno também foram aproximadas por diferencgas finitas como
apresentado a seguir.

A condicdo em &= 0 ¢ a referente ao ponto i = 1 e ¢ dada por

Pr=Pa2 _ = i=1 (5.35)
Ag

e portanto neste ponto

P, =P (5.36)

Substituindo esta condi¢do na equagao da particula no pontoi =1 tem-se
@.c, +0,(c, +c3)=0 = i=1 (5.37)

A condicao em £=1 ¢ a referente ao ponto i = n e ¢ dada por

1 —
- §0n+1 gpn—l + gpn — 1 = i=n (538)
Bil 2A¢

e portanto

@,., = 2AEBi(1-p )+ o, =3 i=n (5.39)
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Substituindo esta condi¢ao na equacgdo da particula no ponto i =n tem-se
(c1 +c; )(pn_1 + (02 - c32A§Bi)g0n =—c;2A¢Bi = i=n (5.40)
Finalmente obteve-se o sistema de equagdes lineares
golcz+¢)2(cl+c3):0 = i=1

%{2—2§—§j+¢>,»(—4—2(A§)2¢f)+¢i+1(2+2§—§j:0 =  i=2.n1

i i

(¢, +cy)p,, +(c, —c,2AEBi)p, = —c,2AEBi = i=n (541)
Foi gerado um sistema n x n resolvido pelo método da inversdo das

matrizes. A dimensao n foi escolhida aquela onde a solugdo a partir deste valor

fosse constante.

5.4 Metodologia de resolugcao das equagcdées para o modelo

heterogéneo considerando a dispersao na diregao axial.

Como visto anteriormente a equacao da fase sélida do modelo heterogéneo
considerando a dispersao ¢ a mesma para o modelo sem dispersdo axial, ja4 que a
dispersdo ¢ um fendmeno que ocorre na parte fluida do reator. As equagdes da
fase solida foram discretizadas pelo método da colocacao ortogonal para sistemas
simétricos de simetria esférica e utilizando o mesmo nimero de pontos internos de
colocacao utilizado na resolugdo do modelo sem dispersao.

Na resolucao da fase so6lida necessita-se do valor da concentragdao no seio

do fluido (S,), pois a adimensionalisagdao da fase solida foi feita em relacao a esta
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variavel. Esta adimensionalisacdo foi necessaria devido ao método da colocacao
ortogonal ser aplicado a um intervalo entre O e 1.

A resolucdo da fase solida forneceu o valor da concentragdo na superficie
do pellet. Este valor ¢ adimensional, mas multiplicando-o por S, ter-se-a o valor
real da concentragao.

A equagdo da fase liquida foi resolvida pelo método de Runge-Kutta de
quarta ordem e passo simples usando um chute da concentragao (S,) no ponto z =
L. Foi necessaria a integracao a partir do ponto final para o ponto inicial do reator,
afim de que ocorresse a convergéncia da solugdo. No ultimo ponto de integracao
(z = 0) foi verificada a condicdo de contorno. Se a condi¢do de contorno foi
atingida encerrou-se a simulacdo e os resultado impressos, sendo escolheu-se um
novo valor de S, até obter o valor desejado da condi¢do de contorno dentro de
uma tolerancia igual a 0,01.

A condi¢ao verificada no ponto inicial do reator apods a ultima integragao

foi

ds,

U(s,-S,)-D = 40,01 (5.42)

ax
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5.5 Obtencao da funcao da variagcdo do parametro cinético ao
longo do comprimento do reator e verificagcao desta variagao na

melhoria do modelo.

ApoOs investigar o sistema resolvendo os modelos utilizando o parametro
cinético intrinseco constante, foi avaliado a variacdo deste parametro ao longo do
reator.

Uma equagdo foi ajustada aos valores experimentais do pardmetro ao
longo do reator fornecendo uma funcdo matematica da variagdo do parametro
cinético em fun¢ao do comprimento do reator.

Os valores experimentais foram retirados de VIEIRA et. al. (1997) que
estudaram uma técnica de obtengdo deste parametro, medindo-o em cinco pontos
do reator. Os autores verificaram que este parametro nao ¢ constante e que
diminui ao longo do sistema.

Apds ajustar uma curva aos valores experimentais e obter a equagdo que
descreve a variagdo do parametro em fun¢do do comprimento do reator, o modelo
matematico  pseudo-homogéneo com fluxo pistonado foi resolvido
simultaneamente com esta equacdo para investigar a influéncia da variacdo do

parametro no sistema estudado.
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5.6 Condigoes utilizadas na resolugao dos modelos.

Os modelos foram avaliados em dois RAHLFs em escalas diferentes,
tratando diferentes substratos.

Primeiramente foram utilizados os dados do RAHLF em escala piloto
tratando esgoto sanitario doméstico e posteriormente o RAHLF em escala de
bancada tratando substrato a base de glicose na resolugdo das equagdes do
modelo.

As difusividades efetivas (D,) foram consideradas aproximadamente iguais
as difusividades moleculares da matéria organica no meio, visto que a particula ¢
macro-porosa e desprezou-se o efeito das caracteristicas da particula na
difusividade interna.

O coeficiente de transferéncia de massa (k) para o sistema em escala
piloto foi estimado através da correlacao apresentada em GEANKOPLIS (1974),
para transferéncia de massa de solugdes liquidas em reatores tubulares de leito

empacotado, apresentado a seguir.

2

&J,=1,09Re 3 (5.43)
onde,

L (5.44)
Sc3Re
dU

Re=22P1 (5.45)

H

k.d

Sh=—2 (5.46)
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Se=—th_ (5.47)
p.D;

Nesta equagdo J; ¢ o fator de Colburn, Re ¢ o nimero de Reynolds da
particula, S/ € o nimero de Sherwood e Sc o nimero de Schmidt.

Esta correlagdo para o célculo do coeficiente de transferéncia de massa e
valida para a porosidade (¢) com valor entre 0,35 e 0,75, nimero de Reynolds
entre 0,0016 ¢ 55 e nimero de Schmidt entre 165 ¢ 70600.

No sistema em escala de bancada o valor do coeficiente de transferéncia
de massa foi retirado do trabalho de ZAIAT et al. (2000a)

Os valores da densidade (pr), viscosidade (x4), velocidade superficial do
fluido (U) e as dimensdes do reator em escala piloto e do recheio foram retirados
do trabalho de ZAIAT et al. (2000b). Para o reator em escala de bancada os dados
foram retirados de ZAIAT et al. (2000a)

O raio equivalente da particula foi calculado sendo o raio da particula
esférica de igual volume que a particula cubica real. As dimensdes das particulas
fornecem uma porosidade de leito igual a 0,4. Esta porosidade refere-se ao
volume ocupado pelo fluido no leito, ndo considerando o volume de fluido
contido na espuma.

A Tabela 5.1 apresenta os valores dos dados utilizados na resolu¢ao dos

modelos.
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Tabela 5.1: Dados utilizados na resolu¢ao dos modelos do RAHLF

Valor p/
. Valor p/ reator  reator em .
Dados Simbolo prred Unidade
em escala Piloto  escala de
bancada
Diametro do d, 14,5 5 cm
reator
Comprimento do L 14,4 1 m
reator
Raio equivalente R, 0,62 0,31 cm
da particula
Porosidade do P 0,4 0,4 adimensional
leito
Densidade do oL 1,19 gmL’
fluido
Viscosidade do L 0,0089 P
fluido
Difusividade
molecular da Dy 4,97 x 107 2,7 x 102 em’ h!
matéria organica
Constante cinética £, 7,51x107° 7,10x 10° L mgSSV'h'
intrinseca
Concentracao de
biomassa na Xr 13800 13800 mgSSV L™
particula
Velocidade
superficial do -1
fluido no leito U 0,04 0,0014 cms
Concentracao -1
afluente Sin 341 2090 mgDQO L
Coeficiente de estimado pela 2
k. correlagdo retirada 3,40 x 10° cmh’!

transferéncia de
massa.

Geankoplis (1974)

Fonte: ZAIAT et al. (2000a) para reator em escala de bancada e ZAIAT ef al.

(2000b) para reator em escala piloto.

A temperatura considerada na obtengdo dos dados ¢é igual a 25°C.

O parametro cinético intrinseco de primeira ordem (k;) fornecido por

ZAIAT et al. (2000a,b) ¢ em relagdo a concentragao de biomassa no reator ¢ tem
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como unidades o volume de reator por unidade de massa de catalisador
(biomassa) por unidade de tempo, (V.meu'.h'.)). Portanto, foi necessario
multiplicar este parametro por (l-&) para obter o parametro em relagdo a
concentragdo de biomassa na particula, o qual ¢ utilizado no modelo.

Os dados experimentais de concentragdo ao longo dos reatores sdo
apresentados na tabela 5.2

Tabela 5.2: Dados experimentais de concentragao ao longo dos reatores

Extensao Concentrac¢ao no Concentrac¢ao no reator
Escala Piloto (L/D) reator em escala em escala de bancada
Escala de bancada (¢cm)  Piloto ngQOl'1 ngQOl'1
0 341 2090
20 147 582
40 110 206
60 91 108
80 79 55
100 71 41

Na Tabela 5.2 o valor da extensdo do reator em escala piloto ¢

adimensional e o valor para o reator em escala de bancada estd em centimetros.
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6 RESULTADOS E DISCUSSOES

A seguir serdo apresentados os resultados das simulac¢des realizadas no
decorrer do trabalho.

O valor do coeficiente de dispersao axial (D,) foi ajustado apenas para o
modelo pseudo-homogéneo do reator, pois, este modelo para ser resolvido
apresenta um menor tempo. Para a estimativa do coeficiente de dispersdo foi
utilizado o comando "fminbnd" do software MATLAB® 6 RELEASE 12.

O ntimero de pontos internos de colocagdo (N) utilizados no método da
colocacdo ortogonal foi igual a 6, e o numero de subdominios utilizados no
método das diferencas finitas (n) foi igual a 50. O passo utilizado no método de
Runge-Kutta na integracdo numérica da equagdo da fase liquida foi de 0,025. O
método da colocacdo ortogonal e das diferencas finitas foram aplicados na
resolu¢do do modelo heterogéneo sem dispersdo axial com os dados do reator em
escala piloto. Foi verificado o menor esforco computacional do método da
colocacdo ortogonal, o qual foi posteriormente utilizado na resolu¢do do modelo
heterogéneo com dispersdo axial para o reator em escala piloto e na resolucdo do
modelo heterogéneo sem dispersdo para o reator em escala de bancada.

A resolucao utilizando os dados do reator em escala bancada nao foi
realizada para o modelo heterogéneo com dispersao axial. Esta resolucdo ndo foi
feita pelo fato de que o ajuste do modelo pseudo-homogéneo aos dados deste
reator resultou em um numero de Peclet muito alto. Portanto, o ajuste forneceu um

perfil igual ao modelo pseudo-homogéneo sem dispersao.
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6.1 Modelo pseudo-homogéneo sem dispersao axial.

O modelo pseudo-homogéneo sem dispersdo axial foi resolvido para os

reatores em escala de bancada e escala piloto.

a) RAHLF escala de bancada.

A Figura 6.1 fornece o perfil de concentracdo de matéria organica ao longo
do comprimento do reator.
A concentragdo no final do reator fornecida pelo modelo foi de 129

mgDQO.I™", superior ao valor experimental de 41 mgDQO.1™.

EDDDX modelo sem dispersdo [
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Figura 6.1: Perfil de concentracdo de matéria organica ao longo do RAHLF em

escala piloto para o modelo pseudo-homogéneo e dados experimentais.
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A diferenga entre os dados experimentais deve-se as simplificagdes e
consideragdes na modelagem, a erros decorrentes do método de resolugdo e erros
na estimativa dos parametros do sistema.

Também de acordo com os estudos de VIEIRA (1996a) o parametro
cinético intrinseco de primeira ordem varia ao longo do reator. Ele ¢ maior no
inicio diminuindo em dire¢do ao ponto final do reator. O autor descreve que esta
variagdo no parametro cinético ¢ conseqiiéncia da variagdo morfoldgica do lodo

no reator apesar da concentragdao de biomassa ser praticamente constante.

b) RAHLF escala de piloto

Uma concentracio na saida do reator de 74 mgDQO.1" foi a previsdo do
modelo pseudo-homogéneo sem dispersdo aplicado ao reator em escala piloto. A
concentraco experimental de 71 mgDQO.I" é proxima a concentragdo fornecida
pelo modelo, mas as concentragdes nos pontos anteriores distanciaram-se muito.

A Figura 6.2 fornece o perfil de concentragdo de matéria organica ao longo
do RAHLF em escala piloto fornecido pelo modelo pseudo-homogéneo sem

dispersao axial em comparacdo com os dados experimentais.
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Figura 6.2: Perfil de concentragdo de matéria organica ao longo do RAHLF em

escala piloto.

Este modelo foi anteriormente apresentado por ZAIAT et al. (2000b)
considerando na resolucdo deste modelo o parametro cinético constante ao longo
do reator.

Os valores obtidos por ZAIAT et al. (2000b) e os obtidos neste trabalho

sdo apresentados na Tabela 6.1 a seguir:
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Tabela 6.1: Valores de concentracdo ao longo do RAHLF prevista pelo

modelo pseudo-homogéneo sem dispersdao nos trabalhos de ZAIAT et al. (2000b)

e neste trabalho.

Extensiao do Experimental Teorico - ZAIAT et Neste trabalho

RAHLF (mgDQO.I™") al. (2000b) (mgDQO.I')
(L/D) (mgDQO.I'H

0 341 341 341

20 147 222 251

40 110 143 185

60 91 95 136

80 79 61 100
100 71 41 74

Observa-se que os valores tedricos de concentragdo ao longo do reator
previstos neste trabalho e os obtidos por ZAIAT et al. (2000b) ndo foram os
mesmo. Neste trabalho o parametro cinético intrinseco de primeira ordem (k)
utilizado ¢ dado como volume da particula por massa de catalisador na particula
por tempo (Vp.mca[l.h’l .) enquanto ZAIAT et al.(2000b) utilizaram o parametro

cinético como volume de reator por massa de catalisador no reator por tempo

(Vyea " H1).

6.2 Modelo pseudo-homogéneo com dispersao axial.

O modelo foi resolvido utilizando os dados dos RAHLFs em escala de
bancada e escala piloto, fazendo a estimativa do coeficiente de dispersao axial
ajustando o modelo aos dados experimentais de concentracdo em pontos de

amostragem ao longo do reator. Os resultados sdo apresentados a seguir.
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a) RAHLF escala de bancada

A Figura 6.3 fornece o perfil de concentracdo de matéria organica ao longo

do reator em escala de bancada ap6s o ajuste aos dados experimentais.
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Figura 6.3: Modelo pseudo-homogéneo ajustado aos dados experimentais do

RAHLF em escala de bancada.

Verificou-se que este perfil foi idéntico ao perfil do modelo sem dispersao
axial, indicando que o melhor ajuste do modelo seria um modelo com escoamento
pistonado ideal, isto ¢, o numero de Peclet ajustado foi muito alto onde o

coeficiente de dispersao axial tendeu a zero (D, = 0).
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Mesmo assim ndo pode-se afirmar que o escoamento seja considerado
pistonado ideal, pois para isso deve-se comparar com dados de DTR experimental
usando um tragador adequado para poder fazer uma melhor analise do escoamento

no reator em questao.

b) RAHLF escala de piloto

O ajuste do modelo aos dados do reator em escala piloto forneceram uma
estimativa para coeficiente de dispersio axial (D,) igual a 1,65x107 m%s™. O
numero de Peclet foi igual a 3,4. Analisando o Peclet o modelo matematico sugere

que o reator tenha um escoamento de grande dispersao.
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Figura 6.4: Perfil de concentragdo de matéria organica ao longo do RAHLF em

escala piloto.
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A concentragdo de matéria orgadnica na saida do reator foi de 102
mgDQO.I" valor este maior que o fornecido pelo modelo sem disperséo,
entretanto os valores referentes aos pontos internos do reator foram mais
proximos.

Verifica-se que os resultados obtidos pelo modelo ndo se sobrepdem aos
dados experimentais. O desvio observado entre os dados obtidos pelo modelo e os
valores experimentais deve-se as consideragdes adotadas na modelagem.

O modelo considera um sistema bifasico, enquanto na realidade o sistema
¢ trifasico. Também o pardmetro cinético intrinseco de primeira ordem ¢
considerado constante, sendo que, nos estudos de VIEIRA (1996) este parametro
varia ao longo do reator.

Outros motivos que poderiam ter contribuido para este desvio sdo: a
utilizacdo de valores de difusividade molecular de carboidratos com peso
molecular médio variando de 1000 até 10000 e ndo o valor da difusividade
molecular da matéria organica no meio em questdo; a consideracdo de uma
porosidade média constante e que toda a matéria organica medida em
concentragdo de DQO fosse convertida em metano ¢ didoxido de carbono, nio
produzindo os compostos intermediarios da digestdo anaerobia.

O modelo considera também uma particula porosa onde ocorre um
consumo de substrato em seu interior, mas ndo considera o volume de liquido
retido no interior dos poros, que provavelmente ndo esta estatico, possuindo uma
velocidade de liquido através dos poros da particula, visto que a espuma de
poliuretano ¢ macro-porosa ocorrendo conveccdo nos poros. Esta suposi¢do pode

ser um dos principais motivos que contribuiram para o desvio observado.
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O efeito da convecgdo forgada em reagdes heterogéneas com particulas

cataliticas porosas foi estudada por NIR & PISMEN (1997).

6.3 Modelo heterogéneo sem dispersao axial.

Na resolugdo do modelo heterogéneo sem dispersdo axial o método da
colocacao ortogonal aplicado na equagdo da particula necessitou de menor esfor¢co
computacional que o método das diferencas finitas.

Os dois métodos foram aplicados na discretizacdo da equagdo da fase
solida na resolu¢do do modelo do RAHLF em escala piloto. Apds verificar a
melhor performance computacional do método da colocagdo ortogonal em relagdo
ao método das diferencas finitas, este foi adotado na discretizacao da equacao da
fase solida na resolugdo do modelo do RAHLF em escala de bancada.

A seguir sdo apresentados os perfis de concentragdo no interior da

particula e no meio fluido do reator.

a) RAHLF escala de bancada

A Figura 6.5 apresenta o perfil de concentracdo de matéria organica ao
longo do reator no seio do fluido e na superficie da bioparticula em relagdo aos

dados experimentais.
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Verificou-se que a concentragdo de matéria organica na superficie da

particula foi de aproximadamente 29 por cento do valor da concentragdo no seio

do fluido.
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Figura 6.5: Perfis de concentragdo de matéria organica no seio do fluido e na

superficie da particula em relagdo aos dados experimentais.

Tanto o modelo heterogéneo quanto o modelo pseudo-homogéneo

fornecem o mesmo resultado de concentragdo na fase liquida ao longo do reator,

como esperado. O modelo pseudo-homogéneo descreve apenas a variacdo de

concentragdo na fase liquida ao longo do reator, sendo necessario a utilizagdo do

fator de efetividade global. O modelo heterogéneo além de prever a concentragao

na fase liquida ao longo do reator descreve também a variacdo na superficie da

particula ao longo do reator e no interior da particula, pois ¢ um modelo

constituido de equacdes adquiridas através do balanco de massa no reator e na

particula.



Resultados e Discussoes 90

A Figura 6.6 ilustra a variacdo de concentracdo adimensionalizada na

direcdo radial da particula.
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Figura 6.6: Perfil de concentragdo no pellet por concentracdo na superficie na

direcdo radial da particula.

O resultado foi expresso em termos adimensionais, pois, desta forma o
perfil de concentracdo no interior da particula ¢ o0 mesmo em qualquer posi¢cdo do
reator.

Pode-se observar que a taxa global de reacdo ¢ principalmente afetada pelo
transporte da massa da fase liquida, como citado no trabalho de ZAIAT et al.

(2000a).
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b.(1) RAHLF escala de piloto resolvido discretizando a equagao da

particula pelo método da colocacao ortogonal.

A Figura 6.7 apresenta os perfis de concentracdo de matéria organica ao
longo da extensdo do reator em escala piloto em relagdao aos dados experimentais.
A concentracdo na superficie da particula foi aproximadamente 85 por

cento do valor da concentracao no seio do fluido.
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Figura 6.7: Perfis de concentragdo de matéria organica no seio do fluido e na

=

=

superficie da particula ao longo do RAHLF em escala piloto - Modelo resolvido

com a equac¢ao da particula discretizada pelo método da colocagdo ortogonal.

A Figura 6.8 apresenta o perfil adimensional de concentragdo no interior

da particula no RAHLF em escala piloto.
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Figura 6.8: Perfil de concentragdo no pellet por concentracdo na superficie na

direcdo radial da particula.

A concentragdo de matéria organica ¢ praticamente zero a partir do valor
0,3 do raio adimensional. Isto sugere que as particulas de enchimento possuem um

diametro maior que o necessario.

b.(2) RAHLF escala de piloto resolvido discretizando a equagao da

particula pelo método das diferengas finitas.

Os resultados utilizando o método das diferencas finitas na discretizagado
da equacdo da fase solida foram aproximadamente iguais quando discretizado
pelo método da colocacdo ortogonal. A diferenca foi na primeira unidade apos

decimal.
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Como os dados da concentracao medidos como ngQO.l'1 ¢ um numero
inteiro, os dois métodos produziram o mesmo resultado na casa das unidades.

A Figura 6.9 fornece o perfil de concentragdo no seio do fluido e na
superficie da particula ao longo de um RAHLF em escala piloto onde a equagao

da fase solida foi discretizada pelo método das diferengas finitas.
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Figura 6.9: Perfis de concentracdo de matéria organica no seio do fluido e na
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=

superficie da particula ao longo do RAHLF em escala piloto - Modelo resolvido

com a equacgao da particula discretizada pelo método da colocagdo ortogonal.

O perfil de concentragdo adimensional no interior da particula fornecido

pelo método das diferencas finitas ¢ apresentado na Figura 6.10.



Resultados e Discussoes 94

o
(fa]

=
oo
T

=
=]
T

=
[y
T

=
m
T

=
i
T

=
La
T

=
]
T

o
—
T

Concentragio no pellet/Concentragiio na superficie

0.1 0.2 0.3 0.4 0.4 0B 0.7 08 09 1
Extensio na diregfo radial do pellet (t/E)

L]
=

Figura 6.10: Perfil de concentragcdo no pellet por concentragdo na superficie na

direcdo radial da particula.

6.4 Modelo heterogéneo com dispersao axial.

Foi utilizando o coeficiente de dispersao axial (D,,) igual a 1,65x10° m%s™
estimado no ajuste do modelo homogéneo com dispersao axial.
A Figura 6.11 fornece os perfis de concentrag¢do ao longo do reator para o

modelo heterogéneo com dispersao axial.
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Figura 6.11: Perfis de concentragdo de matéria organica no seio do fluido e na

superficie da bioparticula em relagdo aos dados experimentais ao longo de um
RAHLF em escala piloto de acordo com o modelo heterogéneo com dispersao

axial.

A concentracdo na superficie da particula foi igual a aproximadamente 85
por cento do valor da concentracao no seio do fluido.

Verifica-se que o valor de concentragdo do primeiro ponto (inicio do
reator) ndo ¢ o mesmo que o observado experimentalmente, pois este, corresponde
a concentracdo na alimentacdo do reator. Este desvio deve-se a condi¢do de
contorno no inicio do reator para o modelo com dispersdo axial, onde neste ponto
ndo apenas ocorra a convecgdo, mas também iniciard uma dispersao no fluxo.

A Figura 6.12 fornece o perfil adimensional de concentracdo na direcdo

radial da particula.
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direcdo radial da particula.

O perfil de concentragdo adimensional no interior da particula foi igual ao
obtido anteriormente para o modelo heterogéneo sem dispersao axial, o que ja era
esperado, pois a dispersdo axial ¢ um fendmeno que ocorre na fase liquida do

reator e por isso o perfil adimensional ¢ 0 mesmo.

6.5 Resultados da investigagao da variagao do parametro cinético

intrinseco ao longo do reator.

Algumas fungdes matematicas foram testadas na tentativa de um ajuste do
parametro cinético aos dados experimentais. Os dois melhores ajustes foram

observados quando utilizado uma funcao gaussiana e uma fung¢do parabodlica.
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A fungdo parabolica tem a seguinte forma.
y=ax>+b (6.1)
Onde a e b sdo coeficientes da equacdo da parabola, os quais apds o ajuste
ficaram com os seguintes valores:
a=-1,29x10"
b=9,8x10"
A equacgdo da pardbola que descreve a variagdo do pardmetro cinético ao
longo do reator ¢ dada a seguir.
k, =-1,29.10"°2z% +9,8.107° (6.2)
A Figura 6.13 apresenta a curva da pardbola ajustada aos cinco pontos

experimentais.
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Figura 6.13: Variacdo do parametro cinético ao longo do reator: - funcdo

parabdlica ajustada com todos os pontos; o dados experimentais.
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Nota-se por este ajuste que por volta da posicdo 87 centimetros a funcao
ajustada aos cinco pontos indica um parametro cinético negativo, isto €, ao inveés
do reator estar consumindo a matéria organica, ele estaria produzindo, o que nao
ocorre como ja presenciado através de experimentos realizados em laboratorio.

Verifica-se que no inicio do reator o parametro cinético tem uma leve
queda, que por volta da metade do reator a tendéncia de queda ¢ maior, e talvez o
parametro cinético ndo varie mais a partir do quinto ponto. Mas para concluir isso
necessitaria de valores no ponto final do reator.

Devido a incerteza da variagdo deste parametro a partir de 60 centimetros
foi ajustada uma parabola apenas utilizando os quatro primeiros valores do
parametro cinético, obtendo os seguintes valores dos coeficientes da equagao da
parabola:

a=-539x10"
b= 8,8x10”
A funcdo parabodlica ajustada que representa o parametro cinético em

funcao do comprimento do reator é:

k, =-5,039.10"2" +8,8.10 (6.3)
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A Figura 6.14 apresenta funcao parabodlica da variacdo do parametro
cinético em funcdo do comprimento, ajustada com os primeiros quatro pontos

experimentais.
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Figura 6.14: Variacdo do parametro cinético ao longo do reator: - fungdo

parabolica ajustada com os quatro primeiros pontos; o dados experimentais.

Ajustado com apenas os primeiros quatro pontos o parametro cinético
representado pela equacdo ajustada terd valores positivos indicando consumo de
matéria organica até o ponto final do reator.

Os valores fornecidos pela equagdo ajustada s3o proximos aos valores
experimentais dos primeiros quatro pontos, representando muito bem a tendéncia
de queda até 60 centimetros de comprimento. A partir deste ponto a curva
ajustada tem um grande desvio em relacdo ao valor experimental do parametro

cinético em 80 centimetros de comprimento.
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VIEIRA et al. (1996) descrevem que esta tendéncia decrescente do
parametro cinético ao longo do RAHLF pode ser explicada pela alta atividade
acidogénica observada no primeiro segmento do reator, por um equilibrio entre
acidogénese e metanogénese no em seguimentos intermediarios ¢ predominio de
atividade metanogénica no ultimo segmento.

Portando esta descontinuidade a partir de 60 centimetros segundo estes
autores, pode ser devido ao predominio da etapa metanogénica que ocorre apds 0s
60 cm de reator devido a queda brusca do parametro apos este ponto.

Posteriormente foi resolvido o modelo pseudo-homogéneo de fluxo

pistonado simultaneamente com a fun¢do parabodlica ajustada aos quatro pontos

onde 0s resultados sao ilustrados pela Figura 6.15.
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Figura 6.15: Perfil da concentracio de matéria organica ao longo do reator
descrita pelo modelo pseudo-homogéneo com pardmetro cinético variavel ao

longo do reator e fungdo ajustada aos quatro primeiros pontos experimentais.
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Nota-se um perfil de concentragao ao longo do reator parecido com o
perfil de concentracdo do modelo pseudo-homogéneo de fluxo pistonado
considerando parametro cinético constante.

O modelo pseudo-homogéneo resolvido considerando pardmetro cinético
intrinseco variando ao longo do reator, forneceu valores mais proximos dos
valores experimentais em quase todos os pontos, em relacdo ao modelo que
utilizou parametro constante, o qual obteve resultado mais proximo ao
experimental apenas no ultimo ponto.

A Tabela 6.1 fornece, os valores experimentais de concentragao, em

mgDQO.I", ao longo do reator e previstos pelo modelo pseudo-homogéneo

considerando o pardmetro cinético constante e variavel.

Tabela 6.2: Valores de concentragio em mgDQO.I" ao longo do reator
fornecidos pelo modelo pseudo-homogéneo sem dispersao axial resolvido

considerando parametro cinético constante e variavel ao longo do reator.

Concentragao Concentragao
7 Con(_:entragéo prevista com k;, previ_sjra com k4
experimental em constante em variavel em
mgDQO.!" mgDQO.I" mgDQO.I"
0 2090 2090 2090
20 582 1198 1166
40 206 686 654
60 108 393 372
80 55 225 217
100 41 129 132

Em alguns pontos houve uma melhora de até aproximadamente 20 por
cento em relacdo aos dados experimentais, € a resolucdo do modelo através do

software inserindo mais a equacdo da variacdo do pardmetro com o comprimento
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do reator foi de facil aplicacdo ndo exigindo uma capacidade muito maior de
calculo através do computador.
Posteriormente buscando abranger todos os pontos experimentais na

tentativa de um ajuste, foi utilizada uma funcao Gaussiana com a seguinte forma:

y= aexp(_bzxzj (6.4)

Ap0s o ajuste obtiveram-se os valores dos coeficientes a e b;
a=894x10
b=5,073x 10"

A funcdo Gaussiana ajustada aos pontos experimentais ficou

(6.5)

-4 2
k, =8,94.10" exp(—5’073 al j

2

A Figura 6.16 ilustra a fungdo gaussiana que corresponde a variacdo do

parametro cinético ao longo do reator.
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Figura 6.16: Variacdo do parametro cinético ajustado como uma fungdo

gaussiana ao longo do reator.

Utilizando esta fun¢do gaussiana ajustada aos dados experimentais do
parametro cinético ao longo do reator na resolu¢dao do modelo pseudo-homogéneo
sem dispersdo axial obteve-se o perfil de concentracio ao longo do reator

ilustrado pela Figura 6.17 a seguir.
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Figura 6.17: Variacdo da concentracao de matéria organica ao longo do reator
utilizando na resolucao do modelo uma fun¢do gaussiana que descreve a variagao
do parametro cinético.

Pode-se observar que os valores preditos pelo modelo, utilizando a fungao
gaussiana ajustada, distanciaram-se ainda mais dos valores experimentais do que
os observados utilizando na resolu¢do o parametro cinético constante. Isto ocorre
devido ao valor do parametro obtido pela fun¢do gaussiana na resolugdo do
modelo é menor que o utilizado quando resolvido considerando-o constante.

O modelo resolvido utilizando o pardmetro cinético intrinseco variavel ao
longo do reator forneceu valores com desvios muito altos em relacdo aos dados
experimentais. Assim sendo pode-se dizer que a utilizagdo deste parametro
constante nas resolugdes dos modelos matematicos anteriormente estudados nao
foi o unico fator para os desvios observados entre os valores previstos pelo

modelo e os experimentais como antes citado.
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7 CONCLUSOES

Foi possivel a convergéncia da solugdo através de todos os métodos
numéricos empregados neste trabalho.

No caso da resolucdo do modelo heterogéneo com dispersdo axial foi
necessaria a integracdo do final do reator para o inicio para que ocorresse a
convergéncia da solucdo.

O numero de pontos de colocagdo utilizado no método da colocagao
ortogonal encontrado como 6timo na solucao das equagdes da particula foi igual a
6. Enquanto o nimero de subdominios utilizados na discretizacdo das equagdes da
particula, através do método de diferencas finitas, foi igual a 50.

O método da colocagdo ortogonal demonstrou ser um método que
necessita de menor esforco computacional na resolucdo do problema.

O passo de integracdo do método de Runge-Kutta foi de 0,025, sendo
satisfatorio na integragdo numérica das equagdes da fase liquida.

Os modelos descreveram bem a tendéncia da concentracdo ao longo do
reator, apesar da solugdo ter ficado um pouco distante dos dados experimentais.
Os desvios dos modelos em relagdo aos dados experimentais devem
principalmente as consideragdes adotadas na formulagdo do problema.

O ajuste do modelo pseudo-homogéneo com dispersao axial investigando
o reator em escala de piloto estimou o pardmetro de dispersdo igual a 1,65x107
m”s” e o Peclet igual a 3.4, indicando que este reator possui grande dispersdo do

escoamento. No caso do reator em escala de bancada o modelo prevé uma



Conclusodes 106

dispersdao quase nula com Peclet muito grande, onde se comportou como um
reator tubular com fluxo pistonado.

Mesmo utilizando o parametro cinético variavel na resolu¢ao do modelo os
desvios foram consideraveis. Portanto, a consideracdo deste parametro como
variavel nao resolveu o problema do grande desvio entre os valores experimentais

e os previstos pelo modelo.
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8 SUGESTOES

Uma outra sugestdo seria construir um prototipo que possibilite obter mais
dados de concentragdo ao longo do reator para investigar melhor os fendomenos
que ocorrem em cada parte do reator, e também a realizagdo de um maior nimero
de experimentos para estudar os fendmenos isoladamente.

O reator neste trabalho foi considerado um sistema bifasico, constituido
apenas da fase liquida representada pelo substrato e fase solida, constituida pelas
bioparticulas de lodo anaerdbio imobilizado em espuma de poliuretano. Mas a
producdo de gases dioxido de carbono e metano ¢ consideravel e o volume desses
gases poderia ser considerado em modelagens futuras.

Neste trabalho considerou-se na modelagem que todos as substancias
presentes no substrato fossem medidas como uma unica substancia em termos de
concentragio em mgDQO.1". A sugestdo para trabalhos futuros seria considerar as
substancias de maior presenca no substrato e fazer o balango de massa no reator

para cada uma delas.
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